









































Hydrogenation  is a major  industrial chemical process. A wide variety of chemicals  is 
obtained by catalytic hydrogenation. 
One  typical  heterogeneous  catalytic  hydrogenation  process  is  the  production  of 
margarine and shortenings from vegetable oils. The hydrogenation of double bonds in 
fats and oils has the purpose of providing products with the desired melting profile and 




case,  the  compound  to  be  hydrogenated  and  or  the  reaction  products  are  liquid  at 
process conditions; the reaction rate is limited by the concentration of hydrogen on the 
catalyst surface. The low reaction rate is caused by the low solubility of hydrogen and 
the  high mass‐transfer  resistance  in  the  liquid  phase, which  leads  to  a  depletion  of 
hydrogen at the catalyst surface. In the presence of double bonds, this lack of hydrogen 
also gives rise to double‐bond migration and cis‐trans‐isomerization. 
Despite  of  the  fact  that  isomerization  of  cis‐trans  configuration  increases  the melting 
point, conflicting conclusions have resulted from studies on trans fatty acids. In several 
studies, these isomers formed during hydrogenation of fatty edible oils have shown to 




The  aim  of  this  research  is  to  study  continuous  single‐phase  hydrogenation  of 
sunflower oil on supported palladium catalysts using supercritical fluids as a reaction 
solvent.  This would  be  an  alternative  process  for  producing  a wide  variety  of  end 
products  having  different  characteristics  (iodine  value,  trans‐fatty  acid  content  and 
saturated content mainly) of industrial foodstuffs interest to be used as low cholesterol 










Chapter  2  presents  a  theoretical  study  for modelling  the  vapor‐liquid  high  pressure 







to obtain  end‐products with  industrial  foodstuff of  interest. As  an  extension of  these 
results, the kinetics of the reaction is worked out.  
Chapter 4  it  is a consequence of  the  results of  the previous chapter and develops  the 
study of  the  intraparticle diffusion‐reaction mechanisms  in supercritical sunflower oil 
hydrogenation on Pd/C catalyst.  
The final chapter contains the experimental details of this thesis.  
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Figure  1‐1:  Sequence  of  physical  and  chemical  steps  occurring  in  heterogeneous 
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1.1  Physical  and  Chemical  Process  in  Heterogeneous  Catalyst 
Reactions. 
By  definition,  in  homogeneous  catalysis,  reactants  and  catalyst  form  a  single  fluid 
phase, whereas in heterogeneous catalysis reactants and catalyst are present in different 




Figure  1‐1:  Sequence  of  physical  and  chemical  steps  occurring  in  heterogeneous  catalytic 
gas/liquid  reaction  (e.g. hydrogenation of  liquid compound). Part a shows a  representative 





When  a  heterogeneous  catalytic  reaction  occurs,  several  physical  and  chemical 
processes must take place in proper sequence. This sequence of physical and chemical 
steps  is  schematically  illustrated  in  Figure  1‐1.,  parts  a  and  b,  for  a  solid‐catalyzed 
gas/liquid reaction such as a hydrogenation of a liquid substrate. 
No matter  how  active  a  catalyst  particle  is,  it  can  be  effective  only  if  the  reactants 
(hydrogen and substrate) reach the external and internal catalytic surface. The catalytic 
process  can be broken down  into  several  steps:  (1)  transfer of gaseous  reactant  form 
bulk phase  to gas/liquid  interface  (diffusion) and  (2)  form  there  to bulk  liquid phase 
(adsorption  and  diffusion);  (3)  transfer  of  both  reactants  (gas  and  liquid)  from  bulk 
liquid  to  external  surface of  the  catalyst particle  (diffusion  through  stagnant  external 
film  surrounding  catalyst  particle)  ;  (4)  transfer  of  reactants  into  porous  catalyst 
(internal diffusion);  (5) adsorption of reactants  following either step 3 or 4;  (6) surface 






structure  of  the  molecule  or  one  in  which  the  addition  of  hydrogen  results  in 
dissociation  (breaking  up)  of  the  molecule  (called  hydrogenolysis,  or  destructive 
hydrogenation).  
One of the oldest and most diverse catalytic processes is the selective hydrogenation of 
functional  groups  contained  in  organic molecules  to  produce  (1)  fine  chemicals,  (2) 
intermediates used in the pharmaceutical industry, (3) monomers for the production of 
various polymers, and  (4)  fats and oils  for producing edible and nonedible products. 
With  the  exception  of  a  few  large  scales,  continuous  hydrogenation  processes  in 
petroleum  refining, hydrogenation products are often made on a  small  scale  in batch 
reactors. Batch processes are usually most cost effective since  the equipment need not 
be dedicated to a single reaction as it almost always is for large scale, fixed bed product 
of  chemicals.  The  catalyst  is  generally  powdered  and  slurried with  the  reactants;  a 
solvent  is usually present  to  influence product  selectivity  and  to  absorb  the  reaction 
heat liberated by the reaction. Since most hydrogenations are highly exothermic, careful 






Not many years after Sabatier demonstrated  that double bonds  in  light hydrocarbons 
could be hydrogenated  in  the vapour phase using nickel or noble metal catalysts, W. 
Normann  patented  (1902)  a  liquid  phase  hydrogenation  process  for  fats  and  oils. A 
plant was  built  in  England  in  1907,  and  Procter  and Gamble  obtained  rights  to  the 
Normann patent in 1911 (Rase, 2000).  
Over  the  years,  the production  of  edible  oil  fats  and  oils  has  soared, with  vegetable 
sources now dominating the field formally held by butter and lard as shows Figure 1‐2.  
In 1950 the food fat marked in United States was split approximately equally between 















Physically,  fats and oils are  liquids at room  temperatures and oils are  liquids at room 
temperature. The different properties are to a large extent determined by the fatty acid 
composition  and  the  extent  of  saturation  or  unsaturation  present.  These  aspects  are 
identified by the carbon chain length and the number and position of the double bonds 








oils  into  physical  forms  with  consistency  and  handling  characteristics  required  for 
functionality. With  hydrogenation,  edible  fat  and  oil  products  can  be  prepared with 
creaming  capabilities,  frying  stability,  sharp  melting  properties,  and  the  other 
functional  characteristics  desired  for  specific  applications.  Another  reason  for 
hydrogenation  is  to  increase  oxidative  stability.  Flavour  stability  is  necessary  to 
maintain product acceptability for prolonged periods after processing, packaging, and 
use as an ingredient in a finished product. A wide range of fats and oils products can be 




















6‐0  1                 
8‐0  8  3               
10‐0  6  4               
12‐0  47  48               
14‐0  18  16  1  1           
16‐0  9  8  45  21  7  11  11  4  3 
18‐0  3  3  4  3  5  2  4  2  1 
20‐0                   
Saturates 
16‐1        1           
18‐1  6  16  40  19  19  28  24  61  13 
20‐1                  7 




18‐2  2  2  10  54  68  58  54  22  14 





and  multiple  double  bonds  are  isolated  on  either  of  side  of  a  methylene  group. 





iodine value  is  the gram of  iodine  that react with one gram of  fat so as  to saturate all 
existing  double  bonds,  it  is  direct  measure  of  unsaturation  at  any  point  in  the 
hydrogenation process. It  is clear  from Table 1‐2  that the melting point  increases with 
increased saturation (lower IV) and also with isomerization of cis to trans configuration 






ACID  C=C  IV  Melting point (K)  IV  Melting point (K) 
Linolenic (C18:3)  3  273  262.15  261.6 249.15 
Linoleic (C18:2)  2  181  268.15  173.2 260.15 
Oleic (cis C18:1)  1  90  289.15  86.0  278.15 
Elaidic (trans C18:1)  1  90  317.15  86.0  315.15 
Stearic (C18:0)  0  0  343.15  0  346.15 
 
Despite of the fact that with the isomerization of cis to trans configuration increases the 
melting point,  conflicting  conclusions have  resulted  from  studies on  trans  fatty acids. 
These isomers formed in hydrogenation of fatty oils have in some studies been shown 
to have similar effects as saturated fats (Oomen and Ocke, 2001). Other studies suggest 
that  the  trans  acids  increase  both  low‐density  lipoproteins  (LDL)  and  high‐density 
lipoproteins  (HDL)  levels. Some health organizations are  recommending  reduction  in 
trans fatty acids in the diet, which might suggest using more liquid margarine and oils 
that  have  been  hydrogenated  only  lightly  (Rase,  2000)  because  polyunsaturated  fats 
have been recommended in the diet as a means for reducing serum cholesterol levels in 
the  blood,  believed  to  be  a major  cause  of  heart  disease. More  recently,  cholesterol 
associated with (HDLs) has been determined to be a favourable form of cholesterol, but 
the (LDLs) have been targeted as the ones that can cause heart disease and thrombosis. 




of  trans  fatty acids  intake  in  the human diet. To present, Denmark has been  the only 
country  in  the world where  the Ministry  of Health  has  limited  by  law  the %  trans 
content to less than 2% on fatty acid components for human ingestion since May 2003. 
The committee of experts Codex Alimentarius of the FAO is on a debate regarding the 
inclusion  of  trans  fatty  acids  content  on  food  labels. On  the  other  hand,  the  EU  is 
favourable to include this on the label, but legal action is yet to be taken. In the US, the 










catalystCH CH H CH CH− = − + ⎯⎯⎯→− − −  
Scheme 1‐2: Unsaturated carbon‐carbon double bond hydrogenation. 





The  three phases of  the  system‐gas,  liquid and  solid‐are bought  together  in a heated 
stirred  reactor  with  hydrogen  available  under  pressure.  The  hydrogen  must  be 
dissolved  in  the  liquid‐solid  phase  before  reaction  can  occur  since  the  dissolved 
hydrogen  is  the only hydrogen available  for reaction. The hydrogen may  then diffuse 
through the liquid to the solid catalytic surface. In general, at least one of the reactants 
must  be  chemisorbed  on  the  surface  of  the  catalyst. However,  the  reaction  between 
unsaturated  hydrocarbons  and  hydrogen proceeds  by way  of  surface  organometallic 
intermediates.   






complexes may  react with  another  hydrogen  atom  to  complete  the  saturation  of  the 
double bond. If the complex does not react with another atom of hydrogen, a hydrogen 
is removed from the adsorbed molecule and the “new” unsaturated bond is desorbed. 






acid  chain  is hydrogenated.  Isomerization  reactions  also  occur  in  these  cases,  and  at 
least  part  of  the  double  bonds  is  isomerized  to  new  positions.  If  a  methylene‐
interrupted  diene  is  reacted  on  the  catalyst  surface,  the  double  bonds  may  be 
conjugated before  saturation of one of  the bonds. Also,  the  conjugated diene may be 
desorbed  form  the catalyst surface  into  the main body of oil before being  readsorbed 
and partially saturated. 
If  the mixture  to be hydrogenated  contains both monoenes and dienes and polyenes, 
there may  be  competition between  the different unsaturated  systems  for  the  catalyst 











phase  reactor  (Sourelis,  1956).  The  industry  is  dominated  by  dead‐end  batch 
hydrogenators with  a  2:1  or  3:1  liquid  level  to diameter  and  a  top  “dead”  space  for 
hydrogen accumulation. A typical industrial batch dead‐end process is shown in Figure 






in  the oil and  continuously  renewing  the oil at  the  catalyst  surface. Cooling water  is 
turned  on,  and  the  heat  of  reaction  increases  the  system  temperature  to  the  desired 
reaction  temperature.  When  the  reaction  pressure  had  been  reached,  only  enough 
hydrogen is added to maintain pressure. Finally, when the reaction has been completed, 








Although  the  dead‐end  hydrogenator  just  described  dominates  the  industry,  other 
reactors are offered as licensed processes. These include loop reactors, which employs a 
mixing jet that uses hydrogen to propel the oil into the reactor while mixing the liquid 




393.15‐473.15  K  and  0.1‐0.5  MPa.  The  reaction  time  is  about  2  hours.  The  reactor 













be  produced  by mixing  a  higher melting more  saturated  product with  a  liquid  oil 
containing high amounts of acid groups with two and three pairs of double bonds such 
as safflower, soybean and corn oils. (Rase, 1977). 
As  a  rule,  liquid‐phase  hydrogenations  are  strongly  exothermic  reactions  (heats  of 
reactions between 65‐550 KJ/mol). For this reason, reactors have to be fitted with large 
heat‐exchange areas,  either  internally or on an external  circulation  loop. The external 
exchanger  offers  the  advantage  of  having  almost  unlimited  space  available  for  its 
layout. However,  temperature distribution  in  the  reactor  is  not  uniform  because  the 
heat  is  generated  and  removed  in  two  different  locations.  A  dynamic  temperature 
regulation system is needed because the system requires rapid switching from heating 
(to  start  the  reaction)  to  full  cooling.  Runaway  conditions  are  possible  because  the 
reaction  is exothermic and  it  is operated  in  the batch mode. Fortunately,  the  reaction 
can be stopped almost  instantaneously by suppressing  the mass  transfer of hydrogen 
(by  stopping  the  agitator,  for  example).  Nevertheless  the  safety  system  has  to  be 
designed  carefully  for  failsafe  operation  and  the  quickest possible  response  (Landert 
and Scubla, 1995). 
The  low  solubility  of  H2  in  the  oil  and  the  high  mass  transfer  resistance  for  the 
hydrogen from the gas phase to the catalyst surface (See Figure 1‐1) leads to a depletion 
on H2 at the catalyst surface, which in turn, slows down the reaction rate and gives rise 
to double bond migration and  cis‐trans  isomerization  (Rylander, 1985 and Grau  et al., 
1988).  On the other hand, internal transport limitations on hydrogen and triglycerides 
to  the active sites of  the catalyst have a strong  influence on both selectivity and  trans 
production. For partially hydrogenated oil, a trans content of 30 to 50%  is normal to a 
iodine value (IV) of 70. 
The  current  commercial  batch  process  using  nickel  catalyst,  either  supported  on 
kieselguhr  or  silica,  has  some  disadvantages:  (1)  Discontinuous  operation,  (2)  Low 
space‐time‐yields,  (3) Undesirable  by‐products  as  a  result  of  strong  hydrogen mass‐
transfer  and  (4) High  variable  costs  (e.g. man‐power,  energy  and  filtration). On  the 
Chapter One 
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other hand,  the use of  the supported nickel catalyst also  leads  to additional problems 





supercritical  solvent  into  the  reaction  mixture.  The  role  of  supercritical  fluid  is 
minimized  the  transport  resistance  for  hydrogen.  As  a  consequence,  the  effective 
hydrogen  concentration  at  the  catalyst  surface  is  significantly  enhanced,  leading  to 




A supercritical  fluid  (SCF)  is defined as  the state of a compound, mixture or element 
above  its  critical  pressure  (pc)  and  critical  temperature  (Tc)  but  below  the  pressure 
required to condense it into a solid (Jessop and Leitner, 1998). However, the last term of 
this  definition  (“but  below  the  pressure  required  to  condense  it  into  a  solid”)  is 
generally  omitted  because  the  pressure  required  to  condense  a  SCF  into  a  solid  is 












 Property  Gas  SCF  Liquid 
Density (g/cm3)  10‐3  0.4  1 
Viscosity (Pa s)  10‐5  10‐4  10‐3 
Diffusivity (cm2/s)  0.1  10‐3  10‐5‐10‐6 
 
As  can  be  seen  from Table  1‐3,  the density  of  SCFs  is  approximately,  two  orders  of 




The  liquid‐like density  of  an  SCF,  enables many materials  to  be dissolved  to  a  level 
which is orders of magnitude higher than that expected from ideal gas considerations. 
Temperature and pressure can  therefore be used as variables  to control  the  solubility 
and  separation  of  a  solute.  In  contrast,  diffusivity  and  viscosity  represent  transport 
properties, meaning that the diffusion of a species in a SCF will occur faster than that in 
a  liquid.  Also,  SCFs  will  be  more  efficient  at  penetrating  into  microporous  solid 
structures  (Jessop  and Leitner,  1998). The most  important  feature  of  SCFs  that  really 








reactants  to  and  into  the  catalyst  surface  (see  Figure  1‐1).  SCF  have  a  great  deal  of 
potential  for  heterogeneous  catalysis,  where  the  reactants  and  the  catalyst  are  in 
different phases. Normally,  the catalyst s a solid, and  the SCF  is used as a solvent  for 
Chapter One 
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organic  substrates. The use of SCFs as  reaction media  can be a  real advantage when 









and  cosolvents,  (vii)  enhancement  of  the  reaction  rate,  (viii)  control  of  selectivity  by 
solvent‐reactant (solute) interaction and (ix) process intensification (Baiker, 1999).  
More important is that due to the higher reaction rates and easy product separation, the 
combination of heterogeneous  catalysts with SCFs  allows  the use of  continuous  flow 
reactors  (Baiker,  1999).  Compared  to  liquid‐phase  reactions,  reactions  in  SCF  are 
characterized by reduced viscosity and enhanced mass  transfer.  In addition,  the good 
thermal  transport  properties  of  supercritical  fluids  are  an  advantage  because 
hydrogenation is usually a highly exothermic reaction. The benefits of using fixed‐bed 
continuous  reactors  include  better  process  control,  increased  productivity,  easy 




once  the  reaction  is  finished  (Hyde  et  al.,  2001).  Industry  in  particular,  favours 
continuous processes because they are more cost efficient and the reactors can be kept 
smaller  in  size  (Tundo,  1991).  This  reduction  in  size  reduces  both  costs  and  safety 
problems of the high‐pressure equipment needed for supercritical reactions. 





























































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































fluids, CO2, ethane, ethene and water. However, CO2  is by  far,  the most widely used 
SCF  (Jessop  and Leitner,  1999). This  is  because  SC CO2  is  non‐toxic,  non‐flammable, 
relatively  cheap  and  inert.  Appendix  A  provides  an  overview  of  these  studies, 
indicating the conditions and main features of the various investigations. 
In  the  case of  alkylation  reaction, Fan  et  al.  (1997‐1998)  found  from  the  experimental 
results  that  the  supercritical  operation mode  resulted  in  significantly  slower  catalyst 
deactivation, higher catalyst activity as well as an improved selectivity of the substrates. 
The  increase  in  the  catalyst  life‐time  has  been  attributed  to  the  higher  solubility  of 
heavy  organic  residues  (“coke”)  in  SCFs  than  in  the  correspondent  gases.  The  coke 
formed, might block the catalyst active sites; therefore, deactivating the catalyst. Due to 
the enhanced diffusivity in SCFs, the transfer of coke precursors from the internal and 
the  external  catalyst  surface  is  accelerated,  increasing  the  catalyst  life‐time  (Poliakoff 
and co‐workers, 1998, Subramaniam, 2001 and Subramaniam et al., 2002).  
Fischer  et  al.  (1998)  investigated  the  influence of pressure on  conversion and product 
selectivity  of  the  influence  of  pressure  on  conversion  and  product  selectivity  o  the 
amination of amino‐1‐propanol with ammonia over a Co‐Fe catalyst. The experiments, 
which were  conducted  in  a  continuous  tubular  reactor  at  468.15 K  and  a molar  feed 
ratio of reactants R‐OH/NH3= 1:20 in the total pressure range 5.0‐13.5 MPa, indicated a 





of  Brønsted  acid  sites  and  terminal  silanols  are  consumed  during  catalytic  cracking, 
new  spectral  bands  appear  and  acid  sites  regained  a  significant  percentage  of  their 
initial  concentrations  of  their  initial  concentrations  during  supercritical  cracking, 
indicating that the catalyst stars recovering its activity under there process conditions. 
Tiltscher  and  co‐workers  (1984,  1987)  studied  the  disproportionation  of  1,4‐
diisopropylbenzene under gaseous and supercritical conditions using a zeolite 13NaHX 
catalyst  in  an  internal  differential  reactor.  The  authors  concluded  that  raising  the 
pressure in the supercritical region enhances desorption of the adsorbed products due 
to  increased dissolution power  of  SCF  and  suggested  that  this  effect  can  be used  to 





Vieville  et  al.  (1993‐1994)  investigated  the  esterifications  of  oleic  acid  by  methanol 
catalyzed by  sulfonic  acid  resins  in  supercritical CO2. The  esterification of  carboxylic 
acids with  alcohols  is  an  example  if  a  reversible  reaction, which has been  studied  at 
supercritical conditions. The authors found similar parametric sensitivity of the reaction 
rate in supercritical carbon dioxide as in n‐hexane. However the reaction was faster in 
supercritical  carbon  dioxide.  This  fact  was  attributed  to  increased  solubilization  of 
methyoleate and higher diffusivity. 
Considerable  effort  has  been  expended  in  exploring  the  application  of  supercritical 
fluids  in  Fisher‐Tropsch  (FT)  synthesis  (Baiker,  1999),  which  provides  a  means  to 
synthesize higher hydrocarbons  in  the  liquid  fuel  range  from  synthesis gas  (CO  and 
H2).  The  classical  synthesis  route  involves  an  exothermic  gas‐phase  reaction,  and 
consequently  efficient  heat  removal  is  essential.  Another  problem  arises  from 
condensation of higher hydrocarbons formed during reaction within the catalyst pores, 
which can cause catalyst deactivation.  In a  liquid‐phase process,  the  lower diffusivity 
leads  to mass‐transfer  limitations  and  consequently  to  lower  overall  reaction  rate.  In 
some  early  studies,  Yokota  and  co‐workers  (1990,  1991)  demonstrate  that  the 
supercritical  FT  reaction  shows  unique  characteristics  such  as  high  diffusivity  of 
reactant gases,  effective  removal of  reaction heat as well as  in  situ  extraction of high 
molecular weight hydrocarbons (wax). These authors concluded that in the supercritical 
phase  reaction,  both  the  desorption  and  the  diffusion  of  the  product were  so well‐
balanced  that  the  overall  mass  transfer  of  the  products  was  most  effective  in  the 
supercritical  phase  and  thus  the  hydrogenation  of  primary  olefins  was  effectively 
suppressed. 
Bukur et al. (1997) studied the effect of process conditions on olefin selectivity during FT 
synthesis  in  supercritical  propane.  They  found  that  the  total  olefin  and  2‐olefin 
selectivity were essentially independent of reaction temperature but under supercritical 
conditions the total olefin content was greater while the 2‐olefin content decreased. The 






On  the  first  reaction  investigated  under  supercritical  conditions  was  the  cis/trans 
isomerization  of  α‐olefins  (Tiltscher  and  co‐workers,  1984‐1987).  Particularly,  the 
isomerization of 1‐hexene  turned out  to be a  suitable model  system  for  investigation. 
Interesting features of this reaction are the product formation via a system of complex 
parallel  and  consecutive  reactions  and  the  fact  that  trans  isomers  are 
thermodynamically more  stable  than  cis  isomers. These authors  found  that  the  initial 
cis/trans  ratio  increases  with  pressure  in  the  supercritical  region.  This  behaviour  is 
attributed  to  the  kinetic  favouring  of  cis‐hexane‐2  formation  due  to  its  enhanced 
desorption in the supercritical phase. 
Subramaniam  and  co‐workers  (1989‐1998)  have  focused  their  attention  on  the 
isomerization  of  1‐hexene  catalyzed  by  Pt/alumina.  Continuous  fixed‐bed  reactor 
experiments were used to investigate catalyst deactivation in hexane/CO2 mixtures. The 
activity of the catalyst decreased at a subcritical pressure, whereas at a nearly identical 
temperature  but  supercritical  pressure  no  catalyst  deactivation  was  observed.  The 
stable  activity  of  the  catalyst  under  supercritical  conditions  was  explained  by  the 
solvent power of the SCF which presumably prevented deposition of higher molecular 
weight  oligomers  in  the  catalyst  pores.  In  subsequent works  (Subramaniam  and  co‐
workers,  1990,  1992  and  1994)  these  authors  concluded  that  near‐critical  reaction 
mixtures provide an optimum combination of solvent and  transport properties  that  is 
better  than either subcritical  (gas‐like) or dense supercritical  (liquid‐like) mixtures  for 
maximizing the isomerization rates and minimizing catalyst deactivation rates.  
Dooley and Knopf (1987) studied the partial oxidation of toluene to benzaldehyde with 
air  in  supercritical CO2  in  the presence  of  redox  or  acid  catalysts. The high‐pressure 




Most of  the work  in  supercritical water has  focused on  supercritical water oxidation, 
which is an effective means for complete oxidation of many organic wastes. Advantages 
to conducting  this reaction above  the critical point  include  faster reaction rates, single 
fluid  phase,  and  complete miscibility  of  nonpolar  organics with  supercritical water 
(Baiker et al., 1999). 
Hydrogenation  of  organic  compounds  is  a  process  of  major  chemical  importance 
(Poliakoff  et  al.,  1999).  Gaseous  H2  is  an  expensive  and  versatile  reagent  for 
Introduction 
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hydrogenation  but  it  can  often  be  difficult  to  use  in  practice.  Laboratory‐scale 
hydrogenation  is  usually  slow  because H2  is  sparingly  soluble  in  common  solvents, 
while high‐pressure  industrial‐scale  reactions  can be difficult  to  control because  they 
are  highly  exothermic.  The  mass‐transfer  resistances  involved  in  the  reaction  were 
illustrated early in Figure 1‐1. 
SCFs  are  becoming  increasingly  attractive  as  solvents  for  environmentally  more 
acceptable  chemical  processes.  Their  densities  are  comparable  to  those  of  organic 
liquids,  and  the  gas‐like  nature  of  the  fluids  renders  them  completely miscible with 
permanent gases such as H2. By constant,  the solubility of gaseous H2  in conventional 
organic  solvents  is  relatively  low.  Thus,  SCFs  are  potentially  attractive  solvents  for 
hydrogenation  reactions  which  significant  advantages  over  conventional  methods, 
particularly  because  gas‐phase  reactions  often  generate  significant  amounts  of  by‐
products and conversion can be poor in liquid‐phase reactions. 
On  the  other  hand,  their  reduced  viscosity  and  enhanced mass  transfer make  SCFs 
highly suitable as solvent for continuous flow reactors. In addition, their good thermal 
transport  properties  are  on  advantage  because  hydrogenation  is  usually  a  highly 
exothermic  reaction.  Until  1996,  relative  few  articles  have  been  published  on 
hydrogenation in SCFs (Howdle et al., 1990; Rathke, et al., 1991; Jessop and co‐workers 
(1994‐1996); Burk et al., 1995; Minder et al., 1995; Kröcher et al., 1996) and most of those 
have  involved  hydrogenation  as  a  batch  process,  carried  out  in  sealed  autoclaves. 
Reports on supercritical hydrogenation as a continuous process were even rarer. 
Supercritical  fluids  (carbon  dioxide,  propane,  ethane)  have  been  applied 
advantageously  as  solvents  in  several  hydrogenations  reactions,  including 
hydrogenation of fats and oils as well as  a great range of organics compounds. 
Bertucco  and  co‐workers  (1996,  1997)  studied  hydrogenation  kinetics  of  organics  on 
Pd/Al2O3  in a Berty‐type of  reactor with SC CO2 as a solvent. The system was clearly 
subject to liquid condensation during operation, as noted by the authors. Devetta et al. 
(1999)  carried  out  the  three‐phase  catalytic  hydrogenation  of  an  unsaturated  ketone 
using  SC CO2  as  a  solvent  in order  to  simulate  the performance of  a  semi‐industrial 
trickle‐bed reactor. An  industrial Pd on alumina supported catalyst was used,  in form 
of egg‐shell pellets. Experiments were carried out at 20 MPa and temperatures ranging 
from  323.15  to  453.15  K  and  data  were  colleted  over  the  whole  conversion  range, 
allowing for a thorough inspection of the reaction rate composition dependencies. The 





are not as high as  those observed  in  the work of Härröd  et  al.  (1997, 1999). The  later 
authors attribute  this difference  to  the  fact  that  the SCF, H2 and  the  substrate  form a 




high  rates of hydrogenation arise because H2  is much more  soluble  in  this  expanded 
liquid  than  in  the normal  liquid substrate  (Freemantle, 2001). The practical conclusion 
from  these  contradictory  facts  is  that  one‐phase  and  two‐phase  systems  exhibit  very 
different hydrogenation rates. This is interesting to know since phase behaviour during 
reaction should dictate the type of reactor to be used in the process. 
A  wide  range  of  substrates  including  alkenes,  alkynes,  ketones  and  aldehydes, 
epoxides,  phenols,  nitriles,  etc.,  was  hydrogenated  using  SC  CO2  or  supercritical 
propane  as  solvents  by Hitzler  et  al.  (1997,  1998). One  important  finding  is  that  the 
operating conditions (temperature, pressure and hydrogen/substrate mole ratio) can be 
tuned  to  drive  the  multiple  reaction  system  to  the  desired  product  distribution. 
Conversion  of  starting  materials,  product  selectivity  and  space‐time  yields  of  the 
catalyst were high, and  the  reactors  themselves were very  small  (5‐ and 10 cm3). The 
authors claim that even with a 5 cm3 reactor throughputs can be reached with are larger 
than  those  needed  by most  synthetic  organic  laboratories. However,  for  judging  the 
economical  value  of  this  approach  a  comparison  with  corresponding  continuous 
hydrogenations  in  conventional  solvents  and  the  extra  costs  imposed  by  the 
supercritical fluid application need to be considered. 
Chouchi et al.  (2001) presented preliminary data on  the hydrogenation of α‐pinene on 
Pd/C  in  SC CO2  in  a  stirred  tank batch  reactor. Again  it was  found  that  larger  rates 
developed as  soon as a  two‐phase  system  formed but  the  rate enhancement was  less 
than  that  observed  by  Härröd  et  al.  (1996,  1997).  These  authors  attributed  this 
phenomenon  to  the  fact  that  SC CO2  can dissolve  extensively  in  the  liquid  reactant, 
leading  to  the  formation of an “expanded  liquid” as suggested early Bertucco and co‐
workers (1997). 
Arunajatesan  et  al.  (2001)  carried  out  hydrogenations  of  cyclohexene  in  SC  CO2, 








in  a potential  runaway. Some of  these  authorsʹ  findings  are  consistent with previous 
results on coke deposition control in an SCF solvent (Subramaniam et al., 1999). 
By  generating  simultaneous  both  hydrogen  and  supercritical  carbon  dioxide,  a  new 





and  Oct‐1‐ene),  and  then  passed  over  a  noble‐metal  catalyst  in  a  second  reactor. 
Decomposition of HCO2H yields H2 and CO2 in a 1:1 ratio. Decomposition of HCO2C2H5 
in the absence of HCO2H opens up possibilities for carrying out other supercritical fluid 
reactions.  Hyde  and  Poliakoff  (2004)  have  demonstrated,  for  example,  that  the 
equipment can be used for acid‐catalyzed Friedel‐Craft alkylations too. 
Garcia  et  al.  (2004)  and  Ramírez  (2004)  continued  working  on  “gasless”  reactions 
technology  in  association  with  researchers  from  University  of  Nottingham  but 
evaluating  the  potential  of  near‐critical  water  and  SC  water  to  develop  more 
environmental  friendly  process.  Two  of  the most  important  processes  on  industrial 
scale  are  hydrogenation  and  oxidation  reactions. High  temperature  pressurise water 
provides an advantage for such reactions. Water can act as a solvent for both gases and 




control  on  the  small  scale  required  for  bench‐work.  One  practical  solution  to  this 
problem  is  to  generate  oxygen  or  hydrogen  by  thermal  decomposition  of  the  right 
precursors. Thus, hydrogen peroxide can be used as source of oxygen and formic acid 
or  related  formates  to  generate  hydrogen.  The  “gasless”  hydrogenation  of  aromatic 
compounds  in  near‐critical  water  was  carried  out  using  the  formic  acid  (HCO2H), 
sodium  formate  (NaCO2H) or ammonium  formate  (NH4CO2H) aqueous solutions as a 
hydrogen  source  by  thermal  decomposition.  No  catalyst  has  been  required.  The 




details)  under  pressures  between  15  and  20 MPa,  temperatures  between  413.15  and 
563.15  K  and  residence  times  between  6  and  30  s  in  a  continuous  flow  reactor. 
Conversions  up  to  80%  combined with mass  recoveries  around  99%  obtained  so  far 
show an  interesting way  for  this  type of  reaction. The  real  challenge was  to develop 
easier, safer and greener reactions. In addition, an exciting possibility was that the same 
apparatus could be used either for oxidation, via aqueous H2O2 as source of oxygen, or 




The  fluid most  considered  for  supercritical hydrogenation  is  carbon dioxide  (CO2) as 
can be seen from Figure 1‐6. However, CO2 is not a good solvent for heavy compounds. 
For methyl  palmitate  and  components with  similar  chain  lengths  attached  to  it  (i.e., 
alkanes, fatty acids, fatty acids ethyl esters, etc.), CO2 gives a phase split up to very high 
pressures, whereas propane  shows  complete miscibility, even  for heavier  compounds 
like triglycerides, under similar conditions. Propane has the advantage of lower critical 
pressure than CO2, but this is offset by its flammability. 




pore  size  appropriate  for  effective  diffusion  of  triglycerides  (Coenen,  1986).  As  an 
unavoidable side  reaction occurring during  the catalytic edible oil hydrogenation,  the 
geometric isomerization leading to the formation of trans fatty acids can be influenced 
by the type of the dispersed metal on the solid support (Schmidt, 2000) and the surface 
characteristics  of  the  support.  Noble  metals  supported  on  various  solids  including 
alumina, silica and activated carbon have been studied for their activity, selectivity and 
trans  fatty  acids  formation.  These  studies  have  shown  that  noble‐metal  catalysts  are 
sensitive  to  intraparticle  diffusion  gradients  attributable  to  the  high  activity  of  such 
metals. Although they may appear to be cost‐prohibitive, their extremely high activities 
and  the  possibility  of  reuse may  offset  the  cost  limitation  and  they  could  be  viable 
alternative to Ni (Cecchi et al., 1979 and Hsu et al., 1986), which  is usually the catalyst 




1985).  Thus,  the  catalyst  formulation  is  an  important  factor  contributing  to  the  trans 
fatty  acids  and  saturated  fatty  acids  production  during  hydrogenation,  besides  the 
process  conditions  (Coenen,  1986).  It  is  desirable  to  design  catalysts  with  tailored 
surface  characteristics,  having  higher  selectivity  for  the  formation  of monoene  fatty 
acids with  a  cis  configuration  and  lower  selectivity  for production  of  saturated  fatty 
acids.  Therefore, most  of  recent  studies  on  supercritical  fats  and  oils  hydrogenation 
reported in Table A‐1 are based on supported palladium instead of nickel catalysts. 
Tacke et al. (1996, 1997 and 2003) reported full or partial hydrogenation of fats and oils, 
fatty  acids,  and  fatty  acid  esters  using  near‐critical  and  supercritical  CO2  and/or 
propane as solvent at temperatures between 333.15 and 393.15 K with a total pressure 
up  to  10 MPa. The  reactions were  conducted  in  a  continuous  fixed bed  reactor with 
palladium (Pd) on Deloxan as proprietary catalyst.  The authors observed significantly 
improved  space–time  yields  compared  to  those  of  hydrogenation  in  other  types  of 
reactors (such as conventional trickle bed and slurry), a longer catalyst life, and a higher 
selectivity. 
Härrod  and  co‐workers  (1996,  1997,  1999)  succeeded  in  overcoming  the  solubility 
problem  and  the  transport  resistance  for  hydrogen.  They  used  near‐critical  or 
supercritical propane, which  is miscible with both, oil and hydrogen  thus  forming an 
essentially homogeneous phase, and  fed  it  into a continuous  fixed‐bed reactor packed 
with a commercial palladium catalyst. Under these conditions their achieved extremely 
high  reaction  rates,  according  to  the  authors  about  400  times  higher,  for  the  partial 
hydrogenation of  fatty acid methyl  esters  compared  to  the  traditional  technique. The 
tremendous  rate  enhancement was  attributed  to  the  elimination  of  gas/liquid mass 
transfer (See Figure 1‐7) as a consequence of the essentially homogeneous phase under 
supercritical conditions, which facilitated the increase in the hydrogen concentration at 
the  catalyst  surface.  Thus  in  this  situation,  the  reactants  can  go  directly  to  catalyst 
surface,  and  the  products  can  come  off  without  resistance.  Another  benefit  of 
supercritical conditions was that the concentration of trans‐fatty acids was considerably 
reduced  compared  to  conventional  processes  using  the  same  catalyst  and  the  same 






Figure  1‐7:    Reactant  concentration  profile  for  a  heterogeneous  catalytic  reaction  under 
supercritical  conditions.  Note  that  under  supercritical  conditions  gas/liquid  transfer 
resistance is eliminated and external fluid film diffusion resistance (step 3) is lowered due to 
lower viscosity of SCF. 
Andersson  et  al.  (2000)  also  studied  the  hydrogenation  of  FAMES  in  different 
supercritical  gaseous  mixtures  (H2/SC  CO2,  H2/SC  C3H8)  using  defined  reaction 
conditions  (15‐25 MPa,  483‐523.15 K)  and  conventional  catalysts  (chromium  free  and 
copper  chromite)  in  order  to  determine  the  advantages  and  disadvantages  of  each 
reactant  system. One  important  feature  of  their work  is  that  by  coupling  the  lipase‐
catalyzed transesterification based on SC CO2 with the SC hydrogenation, a new green 





hydrogen  or  neat  hydrogen  for  comparison  purposes.  These  authors  found  that 
depending on  the  chosen  reaction  conditions,  a wide variety of  end products  can be 
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produced  having  different  iodine  values,  percentage  tram  fatty  acid  content,  and 






as  catalyst,  temperature  (338.15–408.15  K),  H2/triglyceride  mol  ratio  (4  –50),  and 
residence  time  (0.2–2  s)  to assess  the  iodine value  (IV) as a  function of  the operating 
variables. The authors observed high reaction rates (a residence time of 2 s is sufficient 
at 393.15 K), which  indicates  that  the  reaction could also be  run successfully at  lower 
temperatures. 
Ramírez  and  Larrayoz  (2002)  presented  preliminary  experimental  data  from  a 
continuous,  single‐phase  hydrogenation  of  sunflower  oil  on  Pd/C  carried  out  in  a 
Robinson‐ Mahoney–type  of  reactor, with  a  fixed  bed  catalyst  using  propane  as  SC 
solvent. A wide  range  of hydrogenation products were  obtained with  certain plastic 
characteristics for further food application by tuning the operating conditions. 




design  of  experiments  and  response  surface  methodology  to  achieve  optimum 
hydrogenation conditions for Pd catalyst in SC propane in a continuous stirred reactor 
as well  to show  that  it was possible  to obtain a hydrogenated  fat with 2‐3 wt %  trans 
content in a single pass through the reactor in a continuous process, with a final iodine 
value  around  70.    The  experimental  results  showed  that  one  principal  advantage  of 
using propane as a supercritical fluid is the low trans acid content, as well as low stearic 
acid,  compared with  that of  the  conventional process. No deactivation of  the  catalyst 
was observed. Furthermore, kinetics of  the  reaction using  the Hashimoto  et  al.  (1971) 
scheme was determined. 
From  the  facts mentioned  previously,  the  combination  of  supported  precious metal 
fixed‐bed  catalysts  together  with  near  critical  or  supercritical  solvent  creates  new 
possibilities  for  continuous  fixed‐bed  hydrogenations  with  significantly  improved 










• Controlled  reaction  selectivity.  The  concentration  at  the  catalyst  surface  (both 




• The  product  quality  can  be  improved.  Depending  on  the  chosen  reaction 






• The  short  residence  times  in  the  reactor  give  less  subject  to  time‐thermal 
degradation of heat‐sensitive products and/or substrates. 
• The  addition  of  the  solvent makes  possible  to  control  the  temperature  in  the 
reactor  despite  the  exothermic  reactions  and  high  reaction  rates.  The  reactor 
operates  nearly  adiabatically,  but  the  temperature  rise  in  the  reactor  can  be 
controlled,  because  the  solvent  acts  an  internal  cooling  medium.  The 
concentration  of  the  substrate  determines  the  maximal  temperature  rise  and 
therefore,  by  controlling  the  concentration,  the  maximal  temperature  rise  is 
controlled. In this way, the amount of unwanted side‐products can be reduced. 
• The  catalyst  life  might  be  improved.  Several  studies  on  isomerization  and 
polymerization process  indicate  that  indicate supercritical solvents can dissolve 




Since  coke  formation  also  occurs  in  hydrogenation process,  it  is  reasonable  to 
believe  that  catalyst  life  can  be  improved  also  for  supercritical‐phase 
hydrogenation.  This  means  reduced  consumption  of  catalyst  and  reduced 
production costs. 
• Easy separation of  the product  from  the supercritical  fluid  just by reducing  the 
pressure in the reactor effluent stream. 
• Scaling  up  is  facilitated  because  of  the  single‐phase  conditions. Hotspots  and 
channelling can be avoided and this leads to a better selectivity. 
The economy of the whole process seems to be favourable. Extremely high volumetric 
reaction  rates  can  be  achieved  lead  to  much  smaller  and  cheaper  plants.  The 
concentration  of  the  substrate  in  the  solvent  (i.e.  loading)  is  crucial,  as  in  any  other 
solvent‐based process. The recovery of the solvent represents a con for the process. It is 
important that the amount of solvent is as low as possible. By increasing the pressure in 
the  reactor  it  is  possible  to  increase  the  concentration  of  substrate  and  in  this way 





temperature  573.15 K)  and  the  latter,  its  first  product was  isophorone  using CO2  as 




MPa. 30 MPa  is  considered as a  technical/economical maximum pressure  today. This 
means that for some processes the pressure in the reactor has to be increased compared 
to  the  traditional process  (Härrod  et  al., 2001). On  the other hand, 30 MPa  is used  in 
some traditional processes today i.e. production of fatty alcohol, and for these processes 
the pressure might be reduced (van den Hark and Harrod, 2001).  
Regarding  safety,  there  is no big  additional  risk  in using high pressures  and possibly 







The  aim  of  this  research  is  to  study  continuous  single‐phase  hydrogenation  of 
sunflower oil on supported palladium catalysts using supercritical fluids as a reaction 
solvent.  This would  be  an  alternative  process  for  producing  a wide  variety  of  end 
products  having  different  characteristics  (iodine  value,  trans‐fatty  acid  content  and 
saturated content mainly) of industrial foodstuffs interest to be used as low cholesterol 




• Design,  build  and  put  into  operation  a  lab‐scale  supercritical  hydrogenation 
plant for carrying out the reaction in continuous mode at high pressure. 
• Determination of conditions for the hydrogenation process under a single phase 
is  really present. Therefore,  it  is  essential  to know  the phase behaviour  of  the 
reactive  system  in  the  region of  interest  in  terms of pressure,  temperature and 
composition. 
• Study  how  the  operational  variables  that  affect  the  sunflower  hydrogenation 
process with regards to both the reduction in iodine value and the formation of 
trans  C18:1  isomer,  parameters  that  are  necessary  for  further  industrial  food 




• Demonstrate  the  feasibility  of  improving  the  reaction  rate  as  well  as  the 
selectivity  for  the  fats  and  oil  hydrogenation with  commercial  Pd  catalyst  by 
reducing  the  number  of  reactive  phases  using  a  supercritical  fluid  such  as 
propane or dimethylether (DME) as a reaction solvent.  
• Analysis of the steady‐state CSTR reaction rate data in order to determine of the 
kinetic constants, and  their  temperature dependency,  for  the multiple reactions 
Introduction 
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The scope of  the work presented here  is  the single‐phase hydrogenation of sunflower 
oil on Pd/C in SC propane in a continuous recycle reactor. Further work would involve 
the  development  of  a  pilot‐scale  integral  packed  bed  reactor  for  operation  under 
industrial conditions. However, this falls outside the scope of the present thesis. 
1.5  Thesis Structure. 
This  thesis  is  based  on  the material  published  in  several  technical  papers  and  one 
patent, which can be found at the end of the thesis.  
Chapter  1  consists  of  a  background  introduction  aimed  to  explain  the  idea  of  use 
supercritical fluids in the hydrogenation of fats and oils and to describe the state of the 
art and what are the aims of this research.  
Chapter  2  presents  a  theoretical  study  for modelling  the  vapor‐liquid  high  pressure 
equilibrium  for  sunflower  oil/hydrogen/C3H8  system  as  well  as  for  sunflower 
oil/hydrogen/DME in order to determine suitable operating conditions (concentrations, 





to obtain  end‐products with  industrial  foodstuff of  interest. As  an  extension of  these 
results, the kinetics of the reaction is worked out.  
Chapter 4  it  is a consequence of  the  results of  the previous chapter and develops  the 
















































Hydrogenation  is  one  of  the most  important  chemical  processes. A wide  variety  of 
chemicals is obtained by heterogeneous catalytic hydrogenation. The hydrogenation of 







the  liquid  oil,  the  hydrogen  gas  is  in  equilibrium with  the  liquid  phase  (see Cgl  in 
Figure 2‐1). Most hydrogenation catalysts are very active. In combination with the poor 
mass transport properties  in the  liquid,  large concentration gradients occur at the gas‐
liquid and liquid‐catalyst interfaces. There is also another concentration gradient, from 
the catalyst surface into the pores. Thus, The low solubility of hydrogen in oil at these 
conditions,  together  with  the  transport  resistances,  lead  to  low  concentration  of 
hydrogen at the catalyst surface and very low reaction rates. Commercial oils, which are 
partially hydrogenated,  contain normally  30‐40 %  trans‐fatty  acids  (King  et  al.,  2000). 
According to the half‐hydrogenation theory (Horiuti and Polanyi, 1934), the trans‐fatty 
acid  formation  increases  when  the  hydrogen  concentration  at  the  catalyst  surface 
decreases. 
The favourable solvent and transport properties of supercritical fluids SCF make them 
an adequate medium  for  chemical  reactions and offer great opportunities  for process 
improvement  (Savage  et  al.,  1995;  Baiker  et  al.,  1999).  The  application  of  a  suitable 
supercritical  fluid  to  a  gas‐liquid  hydrogenation  process  can  bring  all  reactants  and 
products  into  a  homogeneous  fluid  phase  in  contact  with  the  solid  catalyst  at  the 











Compared  to  the  gas‐liquid  conventional  process,  the mass  transport  resistances  are 
strongly reduced or completely removed. The reasons are the reduced viscosity and the 
increased  diffusivity  in  the  supercritical  fluid.  The  single‐phase  condition  makes  it 
possible  to  feed  the  catalyst  with  hydrogen  in  excess.  Compared  to  the  gas‐liquid 
reaction,  much  higher  hydrogen  concentrations  at  the  catalyst  surface  are  possible 













The  phase  behaviour,  viscosity,  and  density  at  different  operating  conditions  can 




superior  heat  and  mass‐transport  properties  of  supercritical  fluids,  the  use  of 
continuous  reactors  instead of  traditional batch units  is allowed. The  low viscosity of 




The choice of  the solvent  is not  trivial. The aim of adding a supercritical solvent as a 
reaction medium may be diverse,  e.g.  to dissolve  a heavy  substrate,  to  limit  catalyst 
deactivation,  to  improve  selectivity, or  to  enhance mass  transport. The  final decision 
about  solvent  selection will  also  take  into  account  other  properties,  such  as  solvent 
inertness  at  the  reaction  conditions  and  also  environmental  and  economical 
considerations. On the other hand, the phase behaviour of supercritical hydrogenation 







and co‐workers, 1993). The solubility of most gases  falls with  increasing  temperature, 
while  it  rises  for highly  supercritical gases  like hydrogen.  It  is  then expected  that  the 
slope  of  a  pressure‐temperature  phase  diagram  will  change  sign  according  to  the 
relative amount of hydrogen/supercritical fluid present in the reactive mixture. 
In  order  to  find  an  adequate  solvent  and  operating  conditions,  it  is  necessary  to 
determine  the  phase  boundaries  of  a  multicomponent  reactive  system  containing 
hydrogen, solvent, substrate, and hydrogenation products. The critical  temperature of 
the  solvent  is a key property  for  solvent  selection. The  solvent  should have a  critical 
temperature  lower than the reaction temperature. In this way the complete miscibility 
of the pair solvent/hydrogen is assured. On the other hand, the critical temperature of 
the  solvent  should not be  too  low,  compared  to  the  reaction  temperature,  to  achieve 
liquid‐like  densities  and  hence  higher  solvent  capacity.  Table  2‐1  shows  the  critical 


























According  to  Table  2‐1,  there  are  only  a  few  solvents  allowed  for  unlimited  use  for 
processing of  foods  in  the European Community  (EU): Nitrous oxide, carbon dioxide, 











K  and  30 MPa  (McHugh  and Krukonis,  1994).  Supercritical CO2  is miscible with H2. 
Therefore  the single‐phase area with CO2/triglyceride/H2  is  too small  in Fig. 2‐3 and a 
very  large mixing gap occurs between  the CO2/H2 phase  and  the CO2/triglyceride/H2 
phase (see Figure 2‐3). The solubility of H2 in oil can be seen at the baseline between the 
oil and the hydrogen in Figure 2‐3. The stoichiometric need of hydrogen depends on the 
reaction, but generally  it  is above 50 mol %. This means  that one gas phase and one 
liquid  phase  have  to  be  present  in  the  reactor  (see  “need”  in  Figure  2‐3).  This  ratio 
between  oil  and H2  has  to  be maintained  even when  a  solvent  is  added.  Thus,  the 
composition of the feed to the reactor has to be to the right of the dotted line in Figure 2‐




As  can be  seen  in Figure 2‐3, using CO2 as a  solvent does not  reduce  the number of 
phases  during  the  hydrogenation.  The  observed  hydrogenation  reaction  rates  for 
triglycerides in a slurry system (Zosel, 1980) and for fatty acid methyl esters in a fixed‐
bed  system  (Tacke,  1995)  are  similar  to  the  corresponding  traditional  gas‐liquid 
processes without CO2. Thus, CO2 has only a marginal effect on the hydrogenation rate 
on FAME or TG at technical/economical conditions. 
 It  is  known  that  carbon  dioxide  is  not  a  good  solvent  for  hydrocarbon  substrates; 
liquid‐liquid  immiscibility  has  been  reported  by  Schneider  (1991)  for  hydrocarbons 
containing  more  than  eight  carbon  atoms.  Therefore,  the  application  of  CO2  as 
supercritical  reaction  medium  is  in  principle  limited  to  low  molecular‐weight 
substrates.  
Solubility, viscosity and density for some triglyceride/hydrogen/CO2 systems have been 
measured  by  Richter  (2000).  The  authors  found  that  slightly  increased  hydrogen 
concentrations can be achieved using CO2 and that at relevant temperatures, pressures 
and  concentrations  for  hydrogenation  processes  a  two‐phase  system  is  always 
occurring. A similar conclusion was reached by Klein and Schulz (1989) who found that 
in  the  mixtures  CO2‐rapeseed  oil,  the  partial  miscibility  persists  until  very  high 
pressures (See Figure 2‐4).  
 





hydrogen  and  the  supercritical  fluid  carbon  dioxide were measured  by Weidner  et 
al.(2004) at temperatures of 373.15 and 403.15 K in a pressure range between 0.1 and 18 
MPa.  They  found  that  carbon  dioxide  and  hydrogen  are  completely miscible  at  the 
investigated  conditions,  which  are  supercritical  with  respect  to  the  critical  data  of 
carbon  dioxide whereas  the  solubility  of  oil  in  the  carbon  dioxide  is  very  low.  This 
solubility is only increased with increased pressure and/or decreasing temperature. The 
binary  system hydrogen and  soybean oil  shows a different  temperature dependency: 
with  increasing  temperature,  the  solubility  of  hydrogen  increases.  Additionally  the 
solubility of hydrogen  in oil  is much  lower  than  that of carbon dioxide. On  the other 
hand, addition of CO2 to a mixture of soybean oil and hydrogen lead to a slightly rise of 




of  productivity  is  not  enough  to  compensate  for  the  extra  costs  of  adding  a  solvent 
(Veldsink et al., 1997) as well as the environmental penalties involved with the toxicity 
of  the product  and  solvent  loss. CO2  has  been  also  used  for  hydrogenation  of  other 
substrates  by  Hitzler  et  al.  (1998)  and  Bertucco  et  al.  (1995).  The  later  researchers 
concluded  that  their  system was  operated  at  two‐phase  conditions  because,  from  an 
industrial point of view, the pressure required to form a single‐phase system becomes 
too expensive.  
This  fact  is  in  agreement with  that  found  by Ramírez  et  al.,  2002.  They  studied  the 
binary vapor–liquid  equilibrium  (VLE)  for  sunflower oil  in CO2  in  terms of  the VLE 
constants as a  function of pressure at constant  temperature as  shown Figure 2‐5. The 
equilibria calculations were performed  in terms of the convergence pressure and even 
these were only approximated (k12= 0, η12 =0, were assumed), the CO2–oil binary mixture 
has  a  convergence  pressure  of  around  33 MPa, which  is  significantly  high  from  an 
operating  point  of  view.  The  benefits  of  enhanced  reaction  rate  and  improved 























Media  T (K)  P (MPa)  Triglycerides  
wt % 
CO2  353.15  30  1.1 
CO2  353.15  70  8.1 
CO2  + 12% 
Ethanol  323.15  18  8.3 
CO2  + 20% 
Ethanol  323.15  18  ∞ 
Propane  384.15  9.6  12 
Propane  384.15  11  ∞ 
 
Although CO2 is an attractive supercritical solvent because it is environmentally benign, 











and n‐paraffins  of up  to  30  carbon  atoms  are  completely miscible  in  the  liquid  state 
(Peters et al., 1989). Therefore,  investigations  for substitutes of CO2, with emphasis on 
lower alkanes  (ethane  to hexane) are  currently underway  (Hizler and Poliakoff, 1997 
and De Jong et al., 2001).  
Propane  was  identified  as  a  potential  near‐critical  or  supercritical  solvent  for 
hydrogenation  of  edible  oils  by Coorens  et  al.  (1988),  Schieman  (1993),  Straver  et  al. 
(1998),  Fornari  et  al.  (2001)  and Richter  et  al.  (1999). These  authors  consider propane 
attractive because  it  is a better solvent  for vegetable oil due  to  its structure mainly as 
hydrocarbons.  Their works  are  based  on modelling  the  phase  behaviour  of  systems 
with vegetable oils and fats in near‐critical or supercritical conditions.  
Rovetto  et  al.  (2004)  reports  the  experimental  phase  equilibrium  data  on  binary  and 
ternary mixtures of methyl palmitate, hydrogen and propane  covering a  temperature 
region  between  360.15  and  450.15 K,  and  pressures  up  to  15 MPa.  In  general,  they 
concluded  that  increasing propane  concentration  causes  the  increase of  solubilities of 
the reaction mixture hydrogen + methyl palmitate, which suggests that propane could 
be an adequate solvent for the homogeneous hydrogenation of fatty methyl esters. 
Härröd and Møller  (1999), Van den Hark  et  al.  (2000) and Macher  et  al.  (2001)  report 
increments in the supercritical hydrogenation rates of oils and derivatives of up to 1,000 
times, compared  to  the  traditional gas‐liquid process as well as a  lower degree of cis‐








The  conceptual  design  of  process  conditions  as well  as  procedures  to  determine  the 
range of  feasible operating conditions  for sunflower oil hydrogenation  in supercritical 
propane  were  studied  by  Pereda  et  al.  (2003).  These  authors  applied  a  group  of 







processing solvent,  its properties  in  ternary systems as  in near‐critical or supercritical 
solvent are currently investigated. DME may have a future as a replacement for engine 
fuel obtained  from  fossil reserves.   Nowadays,  it  is used primarily as a propellant  for 
spray  cans due  to  it high  solubility  in both polar and nonpolar  solvents, as a  fuel  in 
engines  and  as  a  raw material  in  the  synthesis of  light olefins,  such  as  ethylene  and 
propylene (Sardesai, 1997). The thermodynamic studies are scarce and most of them are 
related to the production of DME from methanol by dehydratation (Hansen et al., 1995) 
and  its  application  as  propellant  in  the  aerosol  industry  (Bohnenn,  1981  and  1986). 
Experimental data on  the phase behaviour of  the binary system DME/tripalmitin and 
DME/fatty  acid  esters were  reported  by  Florusse  et  al.  (1999)  and  Brake  et  al.  (2002) 
respectively. Thermo‐ and fluid dynamic aspects of the hydrogenation of  triglycerides 
and esters in presence of DME were studied by Weidner et al. (2004). 
As  mentioned  above,  supercritical  hydrogenation  is  demonstrably  effective  and  is 
potentially  attractive  because  reaction  rates  can  be  greatly  increased  by  using  a 
supercritical  solvent  to  bring  the  reactive  hydrogenation  mixture  into  a  single 
homogeneous  phase.  This  fact  provides  a  significant  advantage  of  the  supercritical 
process  over  conventional methods. However,  a major  question  is whether  a  single 
phase  is  really  present  at  the  operating  conditions.  When  dealing  with  a  reaction 
mixture, attention must be paid not only to the critical points of the single components 
but also to the phase behaviour of the complete mixture. On the other hand, there is not 
enough  data  available  for  propane  or DME/hydrogen/sunflower  oil  systems  for  the 
purpose of the reactions. Therefore, the aim of this chapter is to explore the properties 
of propane and DME as promising supercritical solvents for single‐phase sunflower oil 
hydrogenation  by  means  of  the  study  of  the  corresponding  high‐pressure  phase 
equilibrium. 
2.2  Objectives and Strategy. 











that  of  the  solubility  of  gases  in  liquids.  However,  the  general  concepts  are  not 











  1 1 1 1 1 1
V L V Lf f or y xφ φ= =   (2.1) 
and  
  2 2 2 2 2 2
V L V Lf f or y xφ φ= =   (2.2) 
where  f  is  the  fugacity  and  φ  is  the  fugacity  coefficient.  This  introduces  the 
compositions xi  and yi into the equilibrium equations, but none is explicit, because the φi 
are functions, not only of T and P, but of the composition. Thus, equations 2.1 and 2.2 
represent  N  complex  relationships  connecting  T,  P,  the  xi    and  the  yi  suitable  for 
computer solution. 
To  calculate  fugacity  coefficients,  it  can be used an  equation of  state  that  is valid  for 
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where ni  and nT now refer to the liquid phase. 
To use equations 2.3 and 2.4, a suitable equation of state is required which holds for the 
entire  range  of  possible mole  fractions  x  and  y  at  system  temperature  T  and  for  a 
density  range  between  0  and  (nT/V)L.  This  last  condition  is  necessary  because  the 
integrals  go  from  the  ideal‐gas  state  (infinite  volume)  to  the  saturated‐vapor  and 
saturated‐liquid densities. At present,  there are no  satisfactory equations of  state  that 
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where  v  is  the molar volume,  a  accounts  for  intermolecular  interactions between  the 
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⎛ ⎞= − ⎜ ⎟⎝ ⎠
  (2.11) 
where  TC  is  the  critical  temperature,  PC  is  the  critical  pressure,  TR  is  the  reduced 
temperature (TR=T/TC), and w is the acentric factor for component i. Each of these pure 
component  properties,  including  the  acentric  factor,  can  usually  be  found  in  the 
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b η+= −   (2.15) 
where  kij  and  ηij  are  mixture  parameters,  usually  determined  by  fitting  pressure‐
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where N is the total number of moles in the mixture and x denotes either liquid or gas 
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kij  is  a  binary  mixture  parameter  associated  with  the  intermolecular  interactions 
between a pair of unlike species. The value of this parameter usually ranges between ‐
0.1  and  0.15.  It  can  also be negative,  although  a negative value usually  indicates  the 
presence of specific chemical interactions, such as hydrogen bonding. It is questionable 
whether an EOS approach should be used when calculating the properties of a mixture 
that  has  components  that  hydrogen  bond,  because  a  cubic  EOS  accounts  only  for 
dispersion forces between the mixture components and not for chemical forces. Also, a 
different  set  of mixing  rules  is needed  for  amix  and  bmix  since  the  components  are not 
expected to distribute randomly in solution if they can hydrogenate bonds. 
The binary mixture parameter ηij, typically a small negative number, is associated with 





bi, and  the equation  for  the  fugacity coefficient of component  i reduces  to  the original 
expression given by Peng and Robinson (1976). However, Deiters and Schneider (1976) 
have  recommended  to  use  the  Redlich‐Kwong  equation.  They  have  calculated  P‐x 
isotherms and critical mixture curves  for  systems  that have critical mixture pressures 
(McHugh and Krukonis, 1994). 
For typical calculations it is convenient to express phase‐equilibrium relations in terms 
of  K  values  or  equilibrium  ratios.  The  definition  of  K  has  no  thermodynamic 






















φ= =   (2.22) 
   
To  calculate  the  equation  of  state  of  high‐pressure  vapour‐liquid  equilibria,  the 







To  find  these,  it  is  necessary  to  solve  simultaneously  four  independent  equations. 










as  vapor  pressures,  critical  properties,  acentric  factor,  etc.  are  not  always  available. 









Oil  875  859  2  3261  1.730 
Propane 
(C3H8)  44.01  370.3  4.24  202.9  0.153 
Hydrogen 
(H2)  2.02  33,18  1.31  64.2  ‐0.22 
DME 
(C2H6O)  46.07  400.1  5.37  168.8  0.204 
*The physical property data for sunflower oil was estimated in Appendix C. 
The  binary  vapor‐liquid  equilibria  (VLE)  for  the  systems  sunflower  oil  in C3H8  and 
DME were modelled  in  terms of VLE  constants as a  function of pressure at  constant 
temperature (Ramírez et al., 2002). The VLE constants were calculated for both systems, 
estimating  the  equilibrium  ratios  (Ki)  values  from  the  fugacity  coefficients  calculated 
with  the PR‐EOS  (McHugh  and Krukonis,  1994;  Sandler,  1999).  For more details  see 
Appendix D. The  calculations were performed  in  terms  of  the  convergence pressure 
(Hougen et al., 1954). The binary parameters kij and ηij were set to zero as suggested by 
Brunner  (1994)  when  experimental  phase  equilibrium  data  on  natural  product‐SCF 










































































Despite  of  the  fact  that  this  is  an  approximate  estimation,  the  propane–  oil  binary 




















propane has  a higher vapor pressure  than DME. The polar nature of dimethyl  ether 
seems  to be more  compatible with  sunflower oil  than propane owing  to  the  fact  that 
vegetable  oils which mainly  consist  of mixtures  of  triglycerides with  long‐fatty  acid 






Figure  2‐9: VLE  and  LLE  of  triglycerides with  solvents  at  a  reduced  temperature  of  1.05. 
Experimental: ● Bharath et al. 1992 ; ▪ Coorens et al. 1988 ; ◊ Florusse et al. 2002 ; ‐ Pereda et 
al. predictions (2002). Figure taken from Pereda et al. (2003). 




The  vapor‐liquid  equilibrium  for  propane/hydrogen/sunflower  oil  and 
DME/hydrogen/sunflower  oil  ternary  systems  has  been modelled  with  the  PR‐EOS 
using  HYSYS  2.4.1  Build  3870  (Hyprotech,  USA).  The  software  provides  the 
composition for each component in the liquid and vapor phases respectively, as well as 
the  total  vapor  fraction.  The  curve  of  bubble  points  is  reached when  the  fraction  of 
vapor is null and the curve of dew points when it is 1. To find these points, the pressure 
and  temperature were  set  constant  and  the  composition  of  the  ternary mixture was 
varied.  For  each  point,  solvent  composition  was  set  constant  and  the  rest  of  the 
composition was varied until the total vapor fraction reached either 0 or 1 value. After 
that,  the procedure was  repeated with other propane  compositions  in order  to build 
bubble and dew curves (For more details see Appendix E).  
First of all, the VLE estimation method was proved with H2‐cyclododecatriene (CDT)‐
































Propane  673.15 K 20MPa
 473.15 K 20MPa
 433.15 K 16MPa
 
Figure  2‐10: Dew  and  bubble  curves  for  Propane/H2/tripalmitin  ternary  system  predicted 
with the PR‐EOS at 433.15, 473.15 and 673.15 K and pressures of 16 and 20 MPa  (mol %). 
Vapor‐liquid equilibrium for propane/hydrogen/sunflower oil at 453, 473 and 673 and 
pressures  of  18  and  20  MPa  are  presented  in  Figure  2‐11a  along  with  that  for 
DME/hydrogen /sunflower oil at 423.15, 453.15 and 473.15 K and 20 MPa (see Figure 2‐
11b). The binary parameters  kij  for oil‐H2, H2‐solvent and oil‐solvent pairs were  set  to 
zero. 
Both  ternary  fluid‐phase  diagrams  are  of  type  I,  because  there  are  two  complete 
miscible  binary  pairs:  H2/solvent  and  sunflower  oil/solvent  (see  Figure  2‐11).  The 
limitation  of  partial miscibility  of  triglycerides  with  CO2  is  not  found  when  either 
propane  or DME  is used  as  solvent. The PR‐EOS predictions  are  in good  agreement 
with  those  reported  on  hydrogen/propane/sunflower  oil  mixtures  by  Pereda  et  al. 
(2003). From Figure 2‐11, it can be noticed that by increasing the temperature the region 
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Sandler,  1999):  a)  Propane/H2/sunflower  oil  system  at  453.15,  473.15  and  673.15  K  and 
pressures of 18 and 20 MPa   b) DME/H2/sunflower oil at 423.15, 453.15 and 473.15 K and 20 
MPa.  Both in mol %. 
The  solubility  of  H2  in  liquid  propane  is  low  even  at  high  pressures;  however  at 
supercritical  temperatures  of  propane,  both  gases  are  completely  miscible  at  the 






increment  in  the  solubility  of  hydrogen  in  the  liquid  phase.  Even  though 
propane/triglyceride  mixtures  exhibit  a  region  of  partial  liquid  miscibility  at  high 
solvent  concentrations  and  temperatures  close  to  the  critical  temperature  of  C3H8, 
complete miscibility  is achieved by  increasing  the pressure  (Straver  et  al., 1998; de  la 
Fuente et al., 1994; Weidner et al., 2004). Therefore it is possible to find conditions where 
propane exhibits a complete miscibility with both hydrogenation reactants (H2 and the 
fatty  oil) using  temperatures  above  the  critical  temperature  as well  as  increasing  the 
system pressure. 
From  a  hydrogenation  point  of  view,  it  is  interesting  to  study  the  conditions  of 
complete miscibility  keeping  a  given molar  ratio  between H2  and  oil.  The  optimum 





mol %)  is  needed  in  the  supercritical  hydrogenation  process  to  achieve  single‐phase 
conditions at  the required ratio of  the reaction components. As shown  in Figure 2‐11, 
the  homogeneous  region  is  reached  at  high  solvent  molar  compositions  for  both 
reactive  systems  under  study.  However,  a  slightly  lower  solvent  concentration 
(approximately 75 mol %) is needed for the system with DME than for propane system 
at  473.15  K  and  20  MPa,  which  allows  even  higher  ratios  between  hydrogen  and 
sunflower oil. 
It  is  of  high  interest  to  understand why  a  solvent, which  does  not  take  part  in  the 
chemical reaction itself, has such a pronounced effect on the overall conversion rate and 
why  different  solvents  have  such  different  effects.  Depending  of  the  reaction 
temperature,  either DME  or  propane  is  the  better  solvent.  This  fact was  studied  by 
Brake  et  al.  (2002)  for  methyl  oleate/hydrogen/propane  and  methyl 
oleate/hydrogen/DME systems. These authors found that DME is the better solvent up 
to  temperatures  of  about  460.15  K  for  a  feed  molar  oil:H2:solvent  composition  of 
1:10:89%.  Above  this  temperature,  single‐phase  conditions  are  achieved  at  lower 





Despite  the  fact  that  the  principle  phase  behaviour  of DME  is  similar  to  that  in  the 
propane  system  (Weidner  et  al.,  2004),  the  region  of  complete  miscibility  between 
sunflower oil, hydrogen and DME is larger that than in the propane system (see Figure 
2‐11).  This  indicates  that  DME  is  a  slightly  better  solvent  for  vegetable  oil 
hydrogenation than propane because of its better solubility with the triglycerides. This 
fact is directly related to that reported by Weidner et al. (2004). Their research is focused 
on  the  effect of adding a  supercritical  fluid as a hydrogenation  solvent on  the phase 
behaviour. Contrary to the systems with carbon dioxide, gradual increasing of propane 
or DME  concentration  related  to  saturated  vegetable  oil  leads  to  a  reduction  of  the 
density as well of the viscosity of the mixture. The effect of DME is slightly larger than 
that of propane. 
As  in  any  solvent‐based process,  the  amount  of  solvent  in  relation  to  the  amount  of 
reactants used  is an  important parameter  for process economics. For  this  reason,  low 
substrate concentrations should not be used because with a “diluted” reaction mixture, 




substrate  is  dissolved  in  propane  (Richter,  2000).  In  addition,  when  the  hydrogen 
concentration  in  the  ternary mixture  is  increased,  it acts as an anti‐solvent, raising  the 
equilibrium pressures of the entire system. This phenomenon may reduce the solubility 




authors  found  that at high  substrate  concentrations  (2 mol % of oil and 20 mol % of 
hydrogen),  a  rapid  fall  of  the  reaction  rate  was  observed  due  to  the  split  of  the 
supercritical  homogeneous  reaction mixture  into  two  phases.  In  this  case,  the  large 
excess  of  hydrogen  available  to  the  catalyst,  if  the  reaction mixture  forms  a  single‐








concluded  that  the  limits  of  the  one‐phase  region  change  with  the  value  of  the 
stoichiometric  ratio H2/oil  in  the mixture.   They derived a general expression  relating 
the  required  propane  fraction,  to  have  the  vegetable  oils  in  a  single  vapor  phase  in 
terms of the mol oil/mol H2 stoichiometric ratio in the reactor feed: 
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both  solvents  whereas  limit  pressure  value  was  chosen  in  agreement  with  the 






over a wide  rang of  temperatures and pressures. Only  in  the  critical  region  there are 
greater  deviations  from  experimental  values.  However,  experimental  errors  in  this 
region are also larger and the deviation calculated with the equations of state tends to 
be  greater  than  experimental  errors  (Brunner,  1994).  Therefore,  the  ternary  phase 
equilibrium  calculations  should  be  used  in  a  predictive  way.  Even  in  equilibria 
calculations, substantial errors can be tolerated since operating conditions will be well‐
chosen  away  from  critical  and  limited  conditions  in  order  to  ensure  homogeneous 
single‐phase operation.  
Van den Hark and Härrod  (2001) noticed  the hydrogenation phase  transition because 
the fall in the reaction rate followed by a sudden change in the pressure drop due to the 
increase of the mixture viscosity. The possible explanation of these facts would be the 
pore  condensation  of  the  substrate.  In  this  situation,  the  process  is  operated  under 
conditions comparable to those of the conventional processes and the advantages of the 
propane addition are  lost. These authors suggest  than one of most simple methods of 
determining  single‐phase  conditions  is  to observe  the  reaction  rate. The difference  in 
reaction  rate between  two‐phase and single‐phase conditions  is dramatic. For a given 
system the reaction rate is a proof of the presence or absence of a liquid phase.  
Preliminary  runs with C3H8  as  solvent, were  carried  out  in  order  to  check  out  if  the 
reaction mixture was  in  a  homogeneous  single‐phase.  For  a molar  feed  composition 
consisting of 1:4:95 % at 423.15 K and 20 MPa, the condensation into the reactor seemed 
to occur because the material balance (which assure the conservation of mass) for the oil 
in  the well‐mixed stirred‐tank reactor  (CSRT) was not accurate. This suggests  that  the 
catalyst was saturated with oil. This behaviour was expected because  these operating 
values were close to those corresponding to the critical mixture values estimated with 





The  Peng‐Robinson  (PR)  (Peng  and  Robinson,  1976)  equation  of  state  was  used  to 
predict  high‐pressure  vapor‐liquid  equilibrium  (VLE)  for  sunflower  oil/H2/C3H8  and 
sunflower  oil/H2/DME  reactive  systems. VLE  representations were  obtained  by using 
High‐Pressure Equilibria 
56 
the  one‐fluid  van  der  Waals  mixing  rules  with  kij  and  ηij  as  binary  interaction 
parameters.  
The  capability  of  PR‐EOS  to  represent  the  phase‐equilibrium  conditions  in  several 
mixtures  was  previously  studied,  based  on  experimental  data  from  the  literature 
(Eftaxias  et  al.,  2001  and  Rovetto  et  al.,  2001).  A  good  representation  of  these 
experimental data was obtained (a relative error of 8% in the worst case). 
The  VLE  predictions  for  sunflower  oil/H2/C3H8  and  sunflower  oil/H2/DME  ternary 
systems along with experimental VLE considerations from other researchers, who have 
worked on similar reactive systems, were employed for determining suitable operating 
conditions  (concentrations,  temperatures  and  pressures)  that  could  assure  all 





a   Van  der Waals  parameter  that  accounts  for  intermolecular  interactions 
between species in the mixture [(Pa m6/mol2] 

















































1    volatile component (light)    
2    non‐volatile component (heavy) 
c    critical 













The  chemistry  of  hydrogenation  reactions  is  complex  as  both  the mono‐  and  poly‐
unsaturated  acid  groups  in  the  oil  hydrogenate  at  different  rates,  depending  on  the 
operating conditions. Furthermore, geometrical and structural  isomerization of double 
bounds  can occur,  and  this has  an  important  effect on  the physical properties of  the 
final products (Patterson, 1983). 
The first mechanistic kinetic model for vegetable oil hydrogenation was developed by 






selectivity,  iso‐oleic  acid  formation  and  hydrogenation  rate.  The  increase  of 
temperature, hydrogen pressure, nickel catalyst concentration and agitation increase the 
reaction  rate whereas  selectivity and  isomerization  is  favoured at higher  temperature 
and catalyst concentration as well as at lower pressure and agitation. 
The  term  “selectivity”  applied  to  hydrogenation  reaction  had  two meanings  in  the 
industry. Originally, the term was defined by Richarson et al. (1924) as the conversion of 
linoleic acid to a monoene, compared to the conversion of the monoene to stearic acid. 
This was  also  known  as  chemical  selectivity  since  it  compared  the  rates  of  chemical 











oleic, divided by  the  reaction  rate  constant  for  oleic  to  stearic.  If  the  ratio was  31  or 
above, the hydrogenation was selective and below 7.5, non‐selective.  Ideally, selectivity 
ratio  (SR)  should be  large,  since production of oleic  acid  is desired, while  its  further 
reaction to saturated stearic acid is undesirable.  
Elbid and Albright (1957) proposed a network of chemical reactions (see the scheme as 
follows)  for  cottonseed  oil  hydrogenation  taking  into  account  the  presence  of  trans 




proposed  a  mechanism  for  selectivity  based  on  preferential  physical  adsorption  of 
linoleic instead of oleic acid on the catalyst surface as well as on the assumption that the 
rate‐controlling step  is the surface reaction between atomically chemisorbed hydrogen 
and  physically  absorbed  unsaturated  as  suggested  before  Boelhouwer  et  al.  (1950), 
Krane (1953) and Allen and Kiess (1956). 
Elbid  and  Albright’s  research  focussed  on  the  effect  of  the  operating  variables  as 
temperature,  pressure  and  concentration  of  the  nickel  catalyst  on  the  hydrogenation 
rate  and  selectivity over  a wide  range of  experimental  conditions but  they applied  a 
vigorous  agitation  in  order  to minimize/eliminate mass  transfer  resistances.  For  that 
reason,  their  experimental  results were  quite  different  that  those  obtained  by  other 
researchers  (e.g. Moore  (1917),  Richarson  et  al.  (1929)  and  Bailey  (1949)) who  used 
relatively  low  degrees  of  agitation.  The  overall  rate  of  hydrogenation  was  directly 
















low  pressure  (up  to  about  1  MPa),  Wisniak  and  Albright  (1961)  carried  on  the 
hydrogenation  of  cottonseed  oil  applying moderate  hydrogen  pressures  in  order  to 
clarify  the  reaction mechanism.  They made  the  same  assumptions  explained  above. 
Similar results as  those reported by Elbid and Albright  (1957) were obtained but  they 
discovered  that  the  overall  rate  of  hydrogenation  was  proportional  to  the  system 
pressure to the power of 0.6. 
A simpler reaction sequence was proposed by Albright (1965). Since the  linolenic acid 




occur,  the  shunt was  eliminated  from  the model,  and  since geometric  and positional 
isomers  that are  formed were believed  to have almost  the same reactivity,  these were 
not included in the model. Thus the model is simplified to: 
31 2 kk kLinolenic Linoleic Oleic Stearic acid⎯⎯→ ⎯⎯→ ⎯⎯→  
Scheme 3‐3: Kinetic reaction sequence for oil hydrogenation by Albright (1965). 
k1, k2 and k3  are the reaction rate constants and the model assumptions were a chemical 
reaction  sequence  of  first  order  (the  reaction  rate  depends  on  the  concentration  of 














Here  SI  and  SII  express  the  preferred  saturation  of  double  bonds  in  dienes  over 
monoenes and trienes over dienes, respectively. Most commercial nickel catalysts under 





The  reaction  rates  for  the mechanism presented above were  found  to be pseudo‐first 
order with respect to the oil triglycerides by Bern et al. (1975), Snyder et al. (1978), Chen 
et  al.  (1981)  and Allen  (1981). On  the other hand,  several  authors  found  a  first‐order 
reaction rate with respect to the hydrogen concentration (e.g. Elbid and Albright (1957), 
Wisniak and Albright (1961), Marangozis et al. (1977)) 
Using  a  similar  simplified  kinetic  scheme  by  Albright  (1965),  Cordova  and Harriot 
(1975) have studied the hydrogenation of methyl linoleate using 1% Pd on carbon as a 
catalyst. The reaction kinetics of the first step (i.e. linoleate to oleate) was studied using 
the  initial  rate data where no  stearate  is  formed. Similarly,  the kinetics of  the  second 
step (i.e. oleate to stearate) was studied using the data in the region where the linoleate 
is  completely  reacted.  They  found  the  first  reaction  to  be  first‐order  and  the  second 
reaction to be half‐order with respect to hydrogen.  
The hydrogenation of methyl linoleate to methyl oleate and methyl stearate was studied 
in  a  stirred batch  reactor using  several particle  size  fractions  of  1% Pd/C  catalyst by 
Tsuto  et  al.  (1978). Using  the  “conventional”  reaction  scheme  (see  Scheme  3.3),  they 




The model  used  by Albright  (1967)  (see  chemical  scheme  presented  as  follow) was 
found  to  be  applicable  for  the  hydrogenation  of  cottonseed  oil  by Hashimoto  et  al. 
(1971) using the experimental data from Eldib and Albright at low pressure (1957) and 
that  from Wisniak  and Albright  (1961)  at  high  pressure  in which  the mass  transfer 
effects were essentially eliminated. 
Scheme 3‐4: Kinetic model for cottonseed oil hydrogenation by Albright (1967). 
Hashimoto  et  al.  (1971)  proposed  first‐order  rate  equations  with  respect  to  the 














  ʹ 1/ 212 12 2Hk k C=   (3.3) 
  ʹ 1/ 213 13 2Hk k C=   (3.4) 
  ʹ 1/ 223 23 2Hk k C=   (3.5) 
  ʹ 1/ 232 23 2( / 3) Hk k C=   (3.6) 
  ʹ24 24 2Hk k C=   (3.7) 








surface. Based  on  the  basic  concepts  of Allen  and Kiess  (1956),  the  researchers  have 




opposite  case,  the  complex will  decompose  to  reform  a  double  bond. However  this 
double bond may be in the original position or in the adjacent position because either of 
the hydrogen  adjacent  to  the  free  radical  centre may be  removed. Since  the  complex 
may  obtain  free  rotation,  the  subsequent  removal  of  a  hydrogen  atom  results  in  the 
production of a  cis or  trans double bond.   The  completed mechanism  is presented as 
follows: 
















B H BHσ σ σ σ
−
⎯⎯→+ +←⎯⎯   (3.11) 





BH H R Rσ σ σ σ σ−⎯⎯⎯→+ ⎯⎯→ + +←⎯⎯   (3.12) 











R H RHσ σ σ σ
−




R H RHσ σ σ σ
−
⎯⎯→+ +←⎯⎯   (3.15) 
  5 2k Sk
kS
RH H S Sσ σ σ σ σ−⎯⎯→+ ⎯⎯→ + +←⎯⎯   (3.16) 
σ represents an unoccupied active centre on the catalyst surface. Hσ, Bσ, R1σ, R2σ and 
Sσ  refer  to  the  adsorbed  forms  of  hydrogen,  di‐unsaturated,  cis‐mono‐unsaturated, 
trans‐mono‐unsaturated  and  saturated  acid  groups  respectively.  BHσ  is  an  adsorbed 
complex that is formed by attack of a hydrogen atom to one of the two double bonds of 
di‐unsaturated  fatty  acid  groups  B,  and  RHσ  is  an  adsorbed  complex  formed  from 
mono‐unsaturated acid groups containing both of the cis and trans configurations. 
In  the above model, all positional  isomerizations and geometrical  isomerization  steps 
are not taken into account because of their complexities.  They assumed that adsorption 
and  desorption  steps  at  equilibrium,  the  catalyst  surface  is  sparsely  covered  by 
adsorbed  components  and  thus  the  concentration  of  unoccupied  sites  is  essentially 
independent of the concentration in the liquid phase and the rate equations apply to the 
time  elapsed  after  the  induction  and  also  that  intraparticle  diffusional  gradients  are 
negligible. The following restrictions among the rate constants were held: 
  0 1 2 2( ) A Hk k k K C− +   (3.17) 
  3 4 5 2( ) A Hk k k K C− −+    (3.18) 
Under  the  assumptions  mentioned  above,  the  rate  constants  for  the  stoichiometric 
constants kij were defined as: 
  [ ]212 1 0 2 1 2/( )B Ak k k K K k kσ= +   (3.19) 
  [ ]213 2 0 2 1 2/( )B Ak k k K K k kσ= +   (3.20) 
  [ ]223 3 4 2 3 41 /( )R Ak k k K K k kσ− − −= +   (3.21) 
  [ ]232 4 3 2 3 42 /( )R Ak k k K K k kσ− − −= +   (3.22) 
  [ ]224 5 3 2 3 41 /( )R Ak k k K K k kσ − −= +   (3.23) 






















































to  hydrogen  concentration, whereas  the  hydrogenation  rate  of mono‐unsaturated  to 
saturated groups was the first order.   





and  found  similar  results  to  those  reported  at  relatively  low  degrees  of  agitation. 
Meanwhile,  Coenen  determined  the  effect  of  pore width  on  selectivity  as  shows  in 
Figure 3‐1.  
According  to  the zone A,  the pore width  is much bigger  than  the  size of  triglyceride 
molecules. Therefore, oil and hydrogen  can go more  freely  in and out without much 
hindrance. In this situation, hydrogenation favours the most unsaturated fatty acids. In 
pores of medium width,  a point will be  reached where  the poly‐unsaturated will be 








From  the  obtained  experimental  results,  it  was  found  that  the  relative  hydrogen 
concentration on the catalyst surface increases with conversion. This may be explained 
by  the  fact  that  the  concentration  gradient  of  hydrogen  decreases  as  the  reaction 






Rise  (1977)  studied  the  hydrogenation  of  cottonseed  oil  using  a  nickel  catalyst  and 
based on  the model  and  the mechanism proposed by Hashimoto  et  al.  (1971).  It was 
found  that both selectivity  (relative reactivity of poly‐unsaturates compared  to mono‐
unsaturates)  and  isomerization  of  mono‐saturates  are  favoured  by  low  hydrogen 
concentration at the catalyst surface, which is in turn encouraged by low agitation, high 
temperature and  low pressure.   On  the other hand, he  found a better model  fit using 
k’24/k’34=9.29  instead  of  that  value  suggested  by  Hashimoto  (1971).  The  possible 
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The  results  suggest  that  chemisorption  of  hydrogen  is  significant  only  at  pressure 
higher  than about 10 bar, as observed  in  the work of Wisniak and Albright  (1961). At 
lower pressures,  the reaction was pseudo‐second order  i.e.,  first order with respect  to 
hydrogen and  first order with  respect  to  the unsaturated oil  concentration at a given 
catalyst concentration. 
Gut  et  al.  (1979) have  investigated  the kinetics of  the hydrogenation of  sunflower oil 
using a nickel catalyst supported by silica. They proposed two models. One of them, it 
is  a  simplified  scheme proposed  by Albright  (1965), which mechanism  assumes  that 
hydrogen and  the reactants are adsorbed on different sites of  the catalyst. This model 
does not distinguish between  the cis‐ and  trans‐isomers. The other model  is similar  to 
that  used  by Hashimoto  (1971)  but with  the  simplifying  assumption  that  the mono‐
unsaturated cis‐ and trans‐fatty acids are identically adsorbed onto the catalyst’s surface 
by forming a half‐hydrogenated adsorbate.  
The  kinetics  of  soybean  oil  hydrogenation was  studied  by Allen  (1981)  using  a  first 
order model with irreversible “elementary” steps similar to that proposed by Albright 
(1965). Their results suggested that concentrations of linolenic and linoleic acid decrease 
exponentially with  the  time, whereas  the  concentration  of  oleic  acid  goes  through  a 






Temperature  + + + +  + + + +  + + + + 
Pressure  + + +   ‐ ‐ ‐   ‐ ‐ ‐ 
Agitation  + + + +  ‐ ‐ ‐ ‐   ‐ ‐ ‐ ‐ 









rate by  increasing area of  the gas‐liquid  interface and decreasing  the  thickness of  the 
liquid‐solid  interface,  thereby  increasing  the  effective  rate  of H2 mass  transfer  to  the 
catalyst surface.  
Increasing temperature also increases the selectivity ratio and the trans:cis isomerization 
ratio. However,  the  effect  of  increasing  total pressure  is  to  lower  SI  and  the  trans:cis 
ratio,  since  selectivity  and  trans  isomerization  ratios  are  higher  at  lower  surface H2 
concentration,  i.e.  a  higher  surface  concentration  leads  to  faster  product  saturation; 
increasing  agitation  rate  has  the  same  kind  of  effect  on  selectivity  as  increasing 
pressure. 
Santacesaria  et  al.  (1994)  developed  a  comprehensive  kinetic model  for  rapeseed  oil 
hydrogenation over a palladium catalyst  in which all possible  isomerization reactions 
were  involved.  In  this model,  however,  each  reaction  rate was  obtained  from  those 
calculated using the simplest mechanistic model (see Scheme 3.3), assuming a 3:2:1 ratio 
between  the  equilibrium  adsorption  constants  of  the mono‐unsaturated  triglycerides, 
corresponding  to  the probability of a double bond  to  react at  the catalyst surface and 
considered  that  the  reaction  is  zero  order  with  respect  to  hydrogen.  The  kinetic 
constants obtained by fitting experimental data gave quite similar results for the poly‐
unsaturated  fatty acids. However, very different  results were obtained  for  the mono‐
unsaturated  ones.  In  the  case  of  the  poly‐unsaturated  fatty  acids,  double  bond 
migration with the formation of conjugated dienes would occur before hydrogenation. 
Conjugated  dienes  are  more  quickly  hydrogenated  than  isolated  or  single  double 
bonds.  
González‐Marcos et al. (1998) have incorporated the cis‐trans isomerization of monoenes 
to  the  Scheme  3.3.  A  series  of  prepared  nickel  catalyst  supported  on  silica  and  a 
commercial catalyst have been tested in the sunflower hydrogenation. As a result of this 
study, in the case of absence of diffusion, it was found that the pressure had a very little 
effect  on  the  distribution  of  components  in  the  hydrogenated  product  whereas 
increasing temperature produced an important increase in SI while Si remained nearly 
unchanged. However,  for  normal  industrial  operations  including  catalysts with  high 










the  Langmuir‐Hinshelwood‐Hougen‐Watson  approach.  Kinetic  experiments  in  the 
absence of diffusion limitation were carried out for 333.15≤T≤443.15 K, 0.02≤P≤0.5 MPa, 




investigated  by  Fillion  et  al.  (2001)  operating  under  a  wide  range  of  temperatures 
(383.15‐443.15 K), pressures (0.12‐0.68 MPa), and catalyst  loadings (0.02‐0.16 Ni wt %). 
A  simple  kinetic  model  (Scheme  3.3)  where  both  cis‐  and  trans‐monoenes  were 
combined and a novel comprehensive model similar to that reported by Gut et al. (1979) 
were  developed  to  describe  the  hydrogenation  process  based  on  Langmuir‐
Hinshelwood  kinetic  expressions.  The  catalyst  activity  and mass‐transfer  coefficients 
were incorporated in both models.  
Hydrogenations of sunflower oil over novel structured catalysts with pore sizes ranging 
from  3  to  20  nm  and metal  concentrations  on  the  support  ranging  from  0.7  to  5.0% 
(w/w) were  investigated and  compared  to a  commercial Ni  catalyst by Plourde  et  al. 
(2003). Their results showed that catalyst supports with pore diameters between 7 and 8 
nm were more  active  and  selective  than  supports with  lower pore diameters. At  the 
same metal loading and mean pore diameter, the activity was also higher with supports 
having  smaller pore  volumes  and  surface  areas,  suggesting  that  the pore  depth  and 
geometry of  the supports may play an  important role  in  the activity of  the supported 
catalysts. A Pd  catalyst at a metal  loading of 1%  (w/w) had as much activity as a Ni 
catalyst  but was more  selective  toward  cis‐monoenes with  similar  selectivity  toward 
trans‐unsaturated acids at equal IV reductions.  
The recent interest in the use of supercritical fluids as reaction media is associated with 
their  solvent power under  reaction  conditions  and  their performance  as  solvents  for 







their  concentrations on  the  catalyst  can be varied  in  a more  flexible manner  and not 
dictated by the unfavourable equilibrium solubility as in the case for H2 in multiphase 
reacting systems. In  this way, higher reaction rates can be reached and  the amount of 
unwanted  by‐products  can  be  reduced  in  order  to  obtain  a  higher  product  quality. 
Poliakoff and co‐workers  (1998) have reported on  the unique ability of SC solvents  to 
change selectivity in a quite large number of organic processes. 
Tacke  et  al.  (1996, 1997 and 2003)  reported  full and partial hydrogenation of  fats and 
oils,  fatty  acids  and  fatty  acid  esters using near  critical  and  supercritical CO2  and/or 
propane mixtures at temperatures between 333.15 and 393.15 K at a total pressure up to 
10  MPa.  The  reactions  were  conducted  in  a  continuous  fixed‐bed  reactor  with 
palladium on Deloxan as proprietary catalyst. For the case of the carbon dioxide used as 
reaction  solvent,  the  authors  observed  significantly  improved  space‐time  yields 
compared to hydrogenation in other types of reactors (e.g. conventional trickle bed and 
slurry), a  longer catalyst  life, higher  linoleate selectivity and a significantly decreased 
cis/trans isomerization rate. Propane or propane/ CO2 mixtures enhance the solubility of 
fats and oils and decrease the viscosity of the reaction mixture whereas the diffusivity is 
further  increased. Consequently, a higher hydrogenation  rate  is observed. The  results 
related to selectivity and cis/trans isomerization rate were not reported. 
Similarly, Härröd and  co‐workers  (1996‐1999)  succeeded  in overcoming  the  solubility 
problem  and  the  transport  resistance  for  hydrogen.  They  used  near‐critical  or 
supercritical propane, which  is miscible with both,  oil  and hydrogen  thus  forming  a 
homogeneous  phase,  and  fed  it  into  a  continuous  fixed‐bed  reactor  packed with  a 
commercial  palladium  catalyst.  The  researchers  used  a  fractional  factorial  design  to 
study  the  effect  of  operating  variables  on  rate  and  trans‐fatty  acid  formation.  Their 
results  suggest  that  both  temperature  and  hydrogen pressure  have  a  strong positive 
effect on the reaction rate. The trans‐fatty acid formation decrease when the temperature 
is  increased  and  the  residence  time  shortened  at high hydrogen pressure. Under  the 
experimental conditions studied, they achieved extremely high reaction rates, according 
to the authors, about 400 times higher, for the partial hydrogenation of fatty acid methyl 
esters  compared  to  the  traditional  technique. The  tremendous  rate  enhancement was 
attributed  to  the  elimination  of  gas/liquid  mass  transfer  as  a  consequence  of  the 
Chapter Three 
71 
essentially  homogeneous  phase  under  supercritical  conditions, which  facilitated  the 
increase  in  the  hydrogen  concentration  at  the  catalyst  surface.  Another  benefit  of 
supercritical conditions was that the concentration of trans‐fatty acids was considerably 
reduced  compared  to  conventional  processes  using  the  same  catalyst  and  the  same 
degree  of  hydrogenation.  However,  the  problem  of  catalyst  deactivation  remained 





increased  by  a  factor  of  60  in  presence  of  carbon  dioxide  and  by  a  factor  of  700  in 
presence  of  propane.  Related  to  this matter,  Brake  et  al.  (2002)  studied  the  role  of 
supercritical fluids in the hydrogenation of triglycerides in presence of carbon dioxide, 
propane and dimethyl ether (DME) at pressures up to 180 bar and temperatures up to 
403.15 K. They have  found  that  the region of complete miscibility between hydrogen, 
propane  and  oil  is much  larger  than  that  in  the  carbon  dioxide  system whereas  is 





time  (0.2‐2 s) were varied  in order  to assess  the  iodine value  (IV) as a  function of  the 
operating variables. The authors observed high  reaction  rates  even using  a  residence 
time of 2 s at 393.15 K, which indicates that the reaction could also be run successfully at 




with  supercritical  carbon  dioxide  at  14 MPa  and  393.15‐413.15 K,  in  a  conventional 
nickel  catalyst  in a  slurry  reactor. They  found  that depending on  the  chosen  reaction 
conditions,  a wide  variety  of  end  products  can  be  produced  having  different  iodine 
values, percentages of trans fatty acid content, and dropping points or solid fat indices. 
Although addition of carbon dioxide to the fluid phase containing hydrogen retards the 




In  a  previous  work  (Ramírez  and  Larrayoz,  2002),  we  presented  preliminary 
experimental data  from a continuous, single‐phase hydrogenation of sunflower oil on 
Pd/C carried out in a Robinson‐Mahoney type of reactor, with a fixed bed catalyst using 
propane as SC solvent. The results show  that  it  is possible  to predict  the formation of 





papers have been devoted  to  the kinetics of  this reaction as shows above either  in  the 
case of using nickel or palladium catalyst. Furthermore, chemistry and kinetics of  the 
hydrogenation of  the unsaturated oils are normally  studied using  simplified  reaction 
systems such as,  for example,  the methyl ester of  linoleic acid. As a consequence,  the 
















distribution  and  to  establish  the  experimental  conditions  where  a  potential  CSTR 
process could be operated to obtain a certain outlet iodine value (IV) with a minimum 




As  an  extension of  these  results,  the determination of  the kinetic  constants  and  their 
temperature‐dependence  for  the  multiple  reactions  of  hydrogenation‐isomerization 
network involving triglyceride species based on a kinetic formalism proposed early for 
vegetable  oil  hydrogenations  was  achieved  by  means  of  the  analysis  of  the  CSTR 
reaction rate. 
3.3  Sunflower  Oil  Hydrogenation  on  Pd/C  using  SC  Propane  as 
Reaction Solvent. 
In  this case,  the hydrogenation  reaction study  (Ramírez  et al., 2004) was composed of 
two parts: to build an empirical modeling in order to determine the effects of operating 
variables  on  the  reaction  as well  as  defining  their  practical  operating  ranges,  using 











which  will  be  measured  under  different  process  conditions.    From  the  discussion 
presented above, the classical operating variables that have effect on the hydrogenation 












mixture  is  very  important  for  industrial  practice.  High  substrate  loadings  and  low 
concentration of hydrogen are desirable. However, the concentration of substrate in the 
reaction mixture is limited because the viscosity of the reaction mixture increases fast as 
more  substrate  is  dissolved  in  the  reaction  solvent  causing  that  the  single‐phase 
conditions can not be secured in the reactor (Richter, 2000). In addition, hydrogen is an 
anti‐solvent  in  the  reaction mixture  and  reduces  the  solubility  of  both  substrate  and 
product  as  reported  Van  den  Hark  and  Härröd  (2001)  who  have  suggested  that 
hydrogen/substrate mol  ratios must be around 10 or  lower. A similar conclusion was 
reached by Hitzler et al. (1998) who found that at any temperature, the miscibility of the 
reaction  system  (cyclohexane  +  hydrogen  +  CO2)  always  improved  when  the 
concentration of H2 was reduced. 
To  achieve  homogeneity  for  the  chosen  conditions,  it  is  required  to  have  8  kg 
propane/kg oil fed, according to the calculations of Pereda et al. (2003). The values used 
here  (12‐15  kg/kg)  are  well  above.  From  an  experimental  viewpoint  undue  phase 
separation were unobserved  in agreement with  the  calculations and with  the  ternary 
system calculations. 
Hitzler  et  al.  (1998) have  found  that  the most dramatic  changes  in  the hydrogenated 
product composition happened near and  just below the critical pressure of the solvent 
(in the case of propane Pc=4.25 MPa and for the DME Pc=5.37 MPa). On the other hand, 
the  total system pressure  in  the process must be above  the critical pressure (Pc) of  the 




as mentioned previously. The  technical/economical  limit  for  the  standard materials  is 
somewhere around 30 MPa. 
The critical temperature (Tc) for the reactant mixture at the chosen feed composition is 
389.15 K  in  the  case  of  propane  as  reaction  solvent  and  420.15 K  for  the DME.  The 
temperature  operating  range  must  be  higher  than  these  critical  values  in  order  to 
operate in a single‐phase condition but not to high as side‐products can form (e.g. over‐
hydrogenation of the reaction products, or product decomposition, or hydrogenation of 











runs were done  after  the  catalyst  activity  had  become  stable  (for  further details,  see 
chapter 5).  
Finally,  in  order  to  get  different  degrees  of  hardening,  the  space  velocity  (LHSV), 
defined by the oil volume processed per hour by catalyst volume, was included as one 
of  the  studied  operating  variables.  Space  velocity  in  traditional  discontinuous  oil 
hydrogenation  reactions  with  nickel  on  kieselguhr  and  activated  carbon  supported 
precious metal  catalyst  are  below  1 m3  oil/h*m3  reactor  volume.  The  LHSV  values 
reported for the continuous trickle bed and fixed bed are between 30 – 60 m3 oil/h*m3 
reactor volume (Tacke et al., 1997).  











To  evaluate  the  effect  of  the  process  variables  and  their  interactions  on  the 
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This describes  the correlations between  the significant predictor reaction variables  (xi) 
and the predicted responses (y). 





RUN  Temperature  LHSV   H2%  Fan Speed 
1  ‐1  ‐1  ‐1  ‐1 
2  1  ‐1  ‐1  ‐1 
3  ‐1  1  ‐1  ‐1 
4  1  1  ‐1  ‐1 
5  ‐1  ‐1  1  ‐1 
6  1  ‐1  1  ‐1 
7  ‐1  1  1  ‐1 
8  1  1  1  ‐1 
9  ‐1  ‐1  ‐1  1 
10  1  ‐1  ‐1  1 
11  ‐1  1  ‐1  1 
12  1  1  ‐1  1 
13  ‐1  ‐1  1  1 
14  1  ‐1  1  1 
15  ‐1  1  1  1 
16  1  1  1  1 
 
Table 3‐4: Coded centre and star points design matrix. 
RUN  Temperature  LHSV  H2 %  Fan speed 
17 (CP)  0  0  0  0 
18 (SP)  ‐2  0  0  0 
19 (SP)  2  0  0  0 
20 (SP)  0  ‐2  0  0 
21 (SP)  0  2  0  0 
22 (SP)  0  0  ‐2  0 
23 (SP)  0  0  2  0 
24 (SP)  0  0  0  ‐2 








After collecting response data,  the experimental  factors  that have a  large effect on  the 
reaction  were  determined  using  the  p‐values  (which  represent  the  probability  of 
rejecting non‐significant experimental variables) of the estimated effects and the table of 
coefficients  for  the  initial  regression  from  the  experimental  results. Then,  the  second 
order polynomial models were constructed. The significance of the results is indicated 











The  final  polynomial  regression  equations  for  the  Iodine  Value  (proportional  to 
conversion) and trans C18:1 are respectively: 
   
2 2 234.571 0.482 1.280 29.132 0.113 0.182IV T LHSV H T H LHSV H= − + + + − −  (3.31) 
     























Run  IV  trans wt %  C18:1 wt% 
17  117.6  2.3  12.7 
18  120.3  1.1  9.9 
19  95.17  4.6  23.0 
20  113.1  2.4  11.8 
21  119.4  2.1  11.4 
22  121.3  2.2  8.9 
23  110.7  3.1  13.1 
 
For  other  values  of  the  operating  variables,  the  effect  of  temperature  is  not  as  clear 
because of the interactions between variables. That is, the effect of one variable on the 
response of interest depends on the values taken by the other variables. For example, at 




is high,  the  trans content goes down  (See Figs 3‐2a and 3‐2b). For short contact  times 









Quite  surprisingly,  it  is  observed  that  at  high  space  velocities,  an  increase  in 
temperature  or H2  concentration makes  hydrogenation  extension  larger  than  at  low 
space velocities. This  is seen  in Figs 3‐3a and 3‐3b, respectively. Kinetically, this  is not 
the expected behaviour. A possible explanation is than for low LHSV an increase in H2  
produces  a  decrease  in  solubility  of  oil  in  the  reaction medium, which  brings  about 























interactions,  it  is  possible  to  derive  different  sets  of  reaction  conditions  leading  to 
increased conversion while at the same time lowering the trans C18:1 isomer content. So 
in principle, one set of possible reaction conditions would be  to operate  the reactor at 
the high  temperature  range and high H2 %  range  together with a high space velocity 
(LHSV). By contrast, a second combination would be to use a low LHSV, a low T and a 
H2 % less than 4. There are other possibilities as well. 






From  the  results  of  this  study,  it  is  possible  to  determine  the  optimum  operating 
conditions  to obtain a  final hydrogenated product of  immediate  food application  (for 
example  for margarine/shortenings  production),  such  that  it  has  a  low  trans  content 





a  good  combination  of  operating  conditions would  be  on  the  upper  settings  of  the 




Figure  3‐5:  Operating  zones  in  the  LHSV‐T  plane  a)  in  the  high  H2  composition  range 
between  1‐3  trans wt %,  for  IV  =  95‐110  and  stearic  content %  =  12‐2  b)  in  the  low H2 
composition range. 
Some of the experimental results are presented in Figs 3‐6 and 3‐7 together with typical 

















al.,  whereas  the  stearic  ester  content  (expressed  as  the  percentage  of  newly  stearic 
formed,  based  on  initial  stearic  feed)  is  slightly  higher  than  that  obtained  in  the 
conventional process, and quite similar to that published by King et al. (2001). 
Table 3‐6 shows the characteristics of the commercial raw materials used in margarines 
and  shortenings,  together with  the  experimental  results  of King  et  al.  as well  as  the 
results obtained  in  the present work.  It  is worth mentioning  the great potential of SC 





Process  IV  trans  wt %  % C18:0 Out/% C18:0 In  Substrate 
Conventional 
process 
90‐110   11 ‐ 30  1.4 ‐ 2.1  Soybean Oil 
King et al.(2001)*  108‐114  2.5 ‐ 5  1.7 ‐ 2.6  Soybean Oil 
Present study 
(SC propane) 
95‐110   2 ‐ 5  1 ‐ 3.3  Sunflower Oil
* Experimental SC conditions: 393.15 K, 0.02 wt% Ni catalyst, 1.7 MPa H2 + 1.7 MPa CO2. 
3.3.2  Kinetic Analysis of CSTR Data: Modeling and Results. 
The  experimental design  approach presented  allows  also  the  calculation  of  the main 
kinetic parameters provided  that kinetic expressions are assumed  for  the  reactions of 
scheme proposed early by Albright (1967). 
Mechanistic kinetic models for the hydrogenation‐isomerization reaction network of the 
proposed  scheme  are  available  for  vegetable  triglycerides  on  either  Raney‐type  or 
supported  nickel.  For  supported  Pd  or  Ni  catalysts,  studies  are  more  recent  (for 




of  adsorbed  atomic  hydrogen  next  to  a  fatty  acid  adsorbed  on  an  adjacent  site.  The 




half order  in  the dissociating  species. Cis‐trans  isomerization  takes place  through  the 
hydrogenation  to  a  saturated  intermediate  therefore  that  is  also  expected  to  be  half 
order in H2.  
In  the  kinetic hydrogenation modeling was  assumed  that  adsorption  and desorption 
steps at equilibrium as well as  the catalyst surface was sparsely covered by adsorbed 





  12 13 2( )L L Hr k k C C= − +   (3.33) 
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20 MPa. The  slope  for  the upper  line  is 0.52. These  results  suggest an order 0.5 with 




y = 0.47x - 4.21
R2 = 0.98
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reaction  system  as  follows.    The  steady  state  conservation  equations  for  multiple 
reactions in a CSTR are described by the following system of equations: 
  0 1 5i i iOF F rW i to− + = =   (3.38) 
where W  is  the mass of catalyst  in  the CSTR and ri  is  the global rate of  formation  for 





The  final  expression  results  in  a  non‐linear  problem  to  fit  the  reactor  outlet 
concentrations  by  guessing  the  six  (kij)  parameters.  The  system  of  equations  for  the 
CSTR was solved for the concentrations using the nonlinear Newton‐Raphson method 
along with simultaneous optimization of the parameters using a nonlinear least squared 
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conversion ranges between 30 and 80%  (González et al., 1999),  in  the case of selective 
hydrogenation of vegetables oils for margarines production, the expected conversion is 
around 50%.  In  the present case study  the maximum conversion reached was around 
31%. 
In  the  25  runs  performed,  the  accuracy  is  different  depending  on  the  species;  for 
example,  hydrogen  uptake  is  very  accurately  fitted  while  stearic  ester  is  less  well 
predicted. The  trans‐content  is also well predicted with  the present kinetic model  (see 
Fig. 3‐9).  It  is  seen  that due  to a  little  reduction  in  iodine values  (inlet  IV  = 130,  exit 
IV=90), the kinetic constants for stearic ester formation may have more error.   








unsaturated  specie. The majority  of  the values  of  the  equilibrium  ratio  of  the mono‐
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unsaturated  fatty  acids  (K=k32/k23)  obtained  from  these  calculations  are  in  agreement 
with  those  reported  by  Albright  (1962)  and  Gut  (1979)  for  the  hydrogenation  of 
sunflower oil. These authors reported K values between 2 and 4. In the same way, the 
behaviour  of K with  the  reaction  temperature  is  as  being  expected  in  the  case  of  an 
exothermic reaction. 
The  temperature dependence of  the  reaction  rate  constants was assumed  to obey  the 
Arrhenius equation as: 





















is  hydrogenated  substantially  faster  than  the mono‐unsaturated  species  (O  or  E)  as 
suggest their apparent activation energy values.  
A  later discussion about  the kinetic parameters obtained will be presented  in  the  last 







3.4  Sunflower  Oil  Hydrogenation  over  Pd/Al2O3  using  SC  DME  as 
Reaction Solvent. 
In  this  case, SC oil hydrogenation was performance on eggshell Pd/Al2O3  in order  to 
study  the  effect  of  a  less  adsorptive  catalysts  support  on  conversion  and  product 
distribution in combination with a “slightly” better reaction solvent: DME. A small set 
of high pressure experiments were carried out in order to build a kinetic hydrogenation 
model.  The  data  treatment  to  determine  the  hydrogenation  kinetic  parameters was 
made  in  a  similar way  to  the  propane  case  using  the  reaction  scheme  proposed  by 
Albright (1967). 
3.4.1  Experimental Considerations. 
Based  on  the preliminary  experience with propane,  the  idea  of performance  another 
experimental design study was rejected because it would take a long time and would be 
too expensive because the DME is not a common solvent. On the other hand, Brake et al. 
(2002)  and  Weidner  et  al.  (2004)  have  reported  that  the  principal  thermodynamic 
behaviour of DME  in  the  triglycerides hydrogenation  is similar to  that  in  the propane 
system but DME is a slightly better solvent due to its larger region of complete system 
miscibility.  
A  set  of  preliminary  runs  under  equal  experimental  conditions  except  the  reaction 
solvent  used  (propane  or  DME)  suggests  that  the  rate  of  reaction  is  fairly  higher 
(around 3%)  in  the case of DME which  is  in agreement with  the results of Brake et al. 
(2002) and Weidner et al. (2004) mentioned above. 
As in the former case study, all the experiments carried out in order to determine the SC 
continuous  sunflower  oil  hydrogenation  kinetic were  performed  in  the  experimental 
apparatus described  in Chapter 5 as well as the analytical methods used to determine 





g  in  order  to  obtain  a  conversion  degree  similar  to  that  of  the  propane  case  and  to 





sight  is regarded as  the reciprocal of  the apparent resident  time. The WHSV variation 
made varying the amount of catalyst instead of the mass of reactant mixture was due to 
the expansion valve, which did not allow setting low solvent volumetric flows. 
From  the phase behaviour study developed  in  the previous chapter,  the  inlet reaction 
mixture composition for this case was chosen as follows: 1 mol% of sunflower oil, 4‐14 
mol  %  of  H2    and  85‐95  mol%  of  DME  as  well  as  the  operating  pressures  and 
temperatures which ensure single‐phase reaction conditions. The critical pressure and 
temperature for  the chosen molar compositions was 8 MPa and 420.15 K respectively. 
These  values  were  estimated  using  the  Chueh‐Prausnitz  (Reid  et  al.,  1987) 
approximation. Therefore, the operating total pressure was selected equal to 20 MPa in 
order  to  eliminate  its  possible  effect  on  the  hydrogenated  product  composition  as 
mentioned by Hitzler et al. (1998). 
The  stirrer  speed was 131  rad/s  for all experimental  runs because after  this  threshold 
value, the kinetic becomes independent of agitation.  








design  is  especially  appropriate  for  building  kinetic  studies  because  it  reduces  the 

















1  483.15  4  567.2  0.4 
2  456.15  4  567.2  0.4 
3  483.15  4  283.6  0.9 
4  456.15  4  283.6  0.9 
5  483.15  4  203.0  0.9 
6  483.15  8  203.3  1 
7  483.15  9  203.5  1 
8  456.15  4  204.5  1 
9  456.15  7  204.7  1 
10  456.15  9  204.9  1 
11  513.15  4  203.1  1 
12  513.15  7  203.3  1 
13  513.15  9  203.5  1 
14  513.15  4  283.8  1 






RUN  IV  trans wt %  C18:0 wt% 
1  116.7  0.4  7.4 
2  128.7  0.3  7.4 
3  108.7  2.4  7.9 
4  117.9  0.9  7.5 
5  104.6  4.7  9.8 
6  102.8  4.0  9.1 
7  100.2  3.8  10.9 
8  112.9  2.4  9.4 
9  111.7  2.3  9.3 
10  110.4  2.0  9.1 
11  101.5  6.1  15.2 
12  99.0  5.8  15.5 
13  94.0  5.0  19.3 
14  109.7  5.7  15.7 


































Figure  3‐10:  Iodine  value  (IV)  and  trans  content  as  a  function  of  temperature  and  space 
velocity at 4% H2 mol content. Solid line= IV, dashed line= trans content. 
The  effect  of H2  content  is  depending  on  the  temperature. At  high  temperature,  an 




































Figure  3‐11:  Iodine value  (IV)  and  trans  content  as  a  function of  temperature  and H2 mol 
content at WHSV= 200 h‐1. Solid line= IV, dashed line= trans content. 
The  trans  content  increased,  when  the  temperature  and/or  the  residence  time  was 
increased  as  could  be  observed  in  Figure  3‐10. At  high  apparent  residence  time,  the 
trans content decreases with increasing H2 content at any temperature (see Figure 3‐11). 
The trends in Fig. 3‐10 and 3‐11 indicate that the trans formation can be further reduced, 
if  the  temperature,  as well  as  the  residence  time,  are  decreased.  Since  the  effect  of 
hydrogen pressure was not  significant  at  low  temperatures,  this  indicates  that  a  low 
trans contents can perhaps even be obtained at low hydrogen pressures. 
For  the  same degree  of  hydrogenation  (IV=95‐110),  the  trans  content  obtained  in  the 
experimental  runs  is  similar  than  that  obtained  in  the  former  case  study  (Pd/C  in 
combination with propane) whereas the stearic content (expressed as % newly formed 
stearic  based  on  initial  stearic  in  feed)  is  slightly  lower  (<2.7)  as well  as  the  overall 
hydrogenation rate. 
These  facts are possibly derived  from  the catalyst  type employed  in each case.  In  the 
former, the catalyst is supported on activated carbon, which adsorbs the reactants very 
strongly producing spillover of the species from the metal to the support and vice‐versa. 
On  the  other  hand,  activated  carbon  has  a  pore  size  distribution  consisting  of 




diffusional  resistance which  increases  saturated  compounds production  as  suggested 
by Coenen (1976).  
In the latter case, the catalyst support was Al2O3 and the metal location is eggshell type. 
This  kind  of  support  is  less  adsorptive  than  activated  carbon  and  its  pore  size 
distribution  is mainly mesopores  (3 nm<dpore<5 nm). This  fact along with  the eggshell 
distribution, which minimizes pore diffusion  resistance, common  in  the processing of 
large organic molecules, makes the employed catalyst more selective. 
A  catalyst with  a  uniform metal  location  is more  active  at  high  pressures  than  an 





DME as  reaction solvent, were  investigated using  the same approach  than  that  in  the 
former case study. 
First  at  all,  the  reaction  order  was  checked  with  respect  to  overall  hydrogen 
consumption  rate by means of plotting  log  (rate data) as a  function of  log  (hydrogen 
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As  can  be  observed  in  this  figure,  the  accuracy  data  for  the  trans  content  is  not 




not  equal which would  suggest  that  cis  and  trans mono‐unsaturated  species  are  not 
equally  hydrogenated  to  the  stearate.  The  obtained K  values  agree with  those  early 
mentioned.  



















the  hydrogenation  of  poly‐unsaturated  to  cis‐mono‐unsaturated  species  is  the  fastest 
along with its consecutive hydrogenation to stearate. 
3.5  Final Discussion. 






1 2 3( )1 2T B R R S⎯⎯→ ⎯⎯→ + ⎯⎯→                              
Ei (J/mol)  
Author  Oil type  Catalyst 
1  2  3  12  13  24  34 
Bern et al. 
(1975)  Rapeseed  Ni  61488 65010 75070      
 
Snyder et al. 




Spherosil      9033  15941  21799   
 
Chen et al. 










 Ni            32200  28100 
Fillion et al. 
(2001)  Soybean  Ni/Al2O3  70156   45627 68180  65258     
      122000 102000     Gonzalez et 


























(1981),  Fillion  et  al.  (2001)  and Gonzalez  et  al.  (1998)  but  are  comparable with  those 
reported by Snyder et al. (1978) and Gut et al. (1979) for nickel catalysts. However, these 
values  are  quite  higher  than  those  reported  by  Santacesaria  et  al.  (1994) with  a  Pd 
catalyst.  The  possible  explanation  of  these  low  values  could  be  the  nature  of  the 








Single‐phase,  continuous  hydrogenations  of  sunflower  oil  on  supported  Pd  catalysts 
were carried out  in an  internal  recycle, well‐mixed, packed‐bed microreactor  (50 cm3) 
using propane or DME as supercritical‐fluid solvent. Because of the gradientless nature 
of  this  type  reactor,  reaction  kinetics were  studied  as well  as  the  effect  of  operating 
variables  on  sunflower hydrogenation process  to  assess  both  the  reduction  in  iodine 
value and the formation of trans C18:1 isomer, parameters that are necessary for further 
industrial food application. 
Operating  conditions  were  chosen  well  above  the  two‐phase  region  to  avoid 




A  wide  range  of  hydrogenation  products  were  obtained  with  certain  plastic 




A  formal  kinetic  analysis  of  the  reactor  rate data  allowed  to determinate  the  kinetic 
constants  at  several  operating  temperatures  for  the  multiple  reactions  of 
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hydrogenation–isomerization  network  proposed  by  Albright  (1967).    The  apparent 
activation energies were obtained for both cases under study (2% Pd/C with propane as 
solvent and 0.5% Pd/Al2O3 in combination with DME) and compared to those reported 
in  the available  literature. The activation energies values  for  the hydrogenation of  the 
di‐unsaturates  were  lower  than  those  reported  for  nickel  catalyst.  The  possible 
explanation of these low values could be the nature of the palladium catalyst along with 
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mdl




















































































It was assumed  that each site of  the entire catalyst surface was accessible  to  the same 
reactant concentration  in surface  reactions. However, where  the  reactants diffuse  into 
the pores of the catalyst pellet, the concentration at the pore mouth will be higher than 
that inside the pore, and it can be seen that the entire catalytic surface is not accessible 
to  the  same  concentration. To  account  for variations  in  concentration  throughout  the 
pellet, a parameter known as the effectiveness factor is introduced.  
The pores  in  the pellet  are not  straight  and  cylindrical;  they  consist  of  a network  of 
tortuous, interconnecting paths of varying cross sectional‐areas. It would not be feasible 
to  describe  the  diffusion  within  each  and  every  one  of  the  tortuous  pathways 
individually;  consequently,  it  shall  define  an  effective  diffusion  coefficient  so  as  to 




















4.1  is valid when  the diffusion  in pores occurs by molecular diffusion and when  the 
diameter of  the diffusing molecule  is sufficiently small compared  to  the average pore 
diameter so the Knudsen diffusion is negligible. 
In  the  absence  of  experimental data,  it  is necessary  to  estimate De  from  the physical 
properties of  the catalyst.  In  this case  the  first  step  is  to evaluate  the diffusivity  for a 
single cylindrical pore. Then a geometric model of the pore system is used to convert D 
to De  for  the  porous  pellet. A model  is  necessary  because  the  geometry  of  the  void 
spaces is quite complex. The optimum model is a realistic presentation of the geometry 
of  the  voids  (with  tractable  mathematics)  that  can  be  described  in  terms  of  easily 
measurable physical properties of  the  catalyst pellet. These properties are  the  surface 
area and pore volume per gram, the density of the solid phase, and the distribution of 
void volume according to the pore size. 
The  random‐pore model was originally developed  for pellets  containing a bidisperse 
pore  system.  It  is  supposed  that  the pellet  consists of an assembly of  small particles. 
When  the particles  themselves  contain pores  (micropores),  there  exists  both  a macro 
and a micro void‐volume distribution. The voids are not  imagined as  capillaries, but 












sectional  areas  (perpendicular  to  the  direction  of  diffusion):  The  details  of  the 
development  are  given  elsewhere  (Wakao  and  Smith,  1962  and  1964)  but  in  general 









D D Dµ µ
ε εε ε
+= + −   (4.2) 




( )M AB K MD D D
= +   (4.3) 
 
1 1 1
( )AB KD D Dµ µ
= +   (4.4) 
Note  that neither  the  tortuosity  factor nor  other  fitting parameter  is  involved  in  this 
model. The  actual path  length  is  equal  to  the distance  coordinate  in  the direction  of 
diffusion. To apply equation 4.2  requires void  fractions and mean pore  radii  for both 
macro and micro regions. The mean pore radii can be calculated  for  the micro region 
from porosimetry data. 
The  random‐pore model  can  also  be  applied  to monodisperse  systems.  For  a  pellet 
containing only macropores, εμ=0. Consequently, equation 4.2 becomes: 
  2e M MD D ε=   (4.5) 
Similarly, for a material as silica gel, where εM=0, the effective diffusivity is: 
  2eD Dµ µε=   (4.6) 
Comparison  of  these  last  two  equations with  equation  4.1  indicates  that  τ=1/ε.  The 
significance of this model is that the effective diffusivity is proportional to the square of 
the  porosity.  From  experimental  data  for  various  catalysts,  it  has  been  found  that  τ 
varies from less than unity to more than 6.  
Tortuosity  factors  less  than unity  can occur when  the  surface diffusion  is  significant. 





























Tortuosity  factors  less  than  unity  have  been  often  been  reported  for  three‐phase 
catalytic  reactors where a  reactant gas diffuses  in a  liquid‐  (or dense) medium. Many 






which would  be  added  to  the  diffusion  flux.  The  former  case  has  been  extensively 
considered in a series of papers by Weisz et al. (1967, 1968, and 1973). The mass transfer 
equation becomes: 
  AlA Ap p e
CC CD
t t z z
ε ρ ∂∂ ∂∂+ =∂ ∂ ∂ ∂   (4.7) 
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where  CAl  =  CAl  (CA)  through  the  adsorption  process.    If  instantaneous  adsorption 









∂ ∂⎛ ⎞= ⎜ ⎟∂ ∂⎝ ⎠   (4.8) 
where Da is a modified diffusivity that does not have the same value as the steady‐state 









⎛ ⎞⎜ ⎟⎜ ⎟= ⎜ ⎟+⎜ ⎟⎝ ⎠
  (4.9) 
The  second  situation  of  “surface  diffusion”  is  less  well  understood.  It  is  usually 
represented by a Fickian‐type flux expression, using the adsorbed concentration as the 
driving force: 
  Als s p
dCN D
dz
ρ= −   (4.10) 
If instantaneous adsorption equilibrium is again assumed, the total flux is: 
  ( )Al AA L s p
A
dC dCN D D
dC dz
ρ ⎛ ⎞= − + ⎜ ⎟⎝ ⎠   (4.11) 
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From this equation, the overall effective diffusivity De can then be viewed as a result of 












τ τ= +   (4.14) 
where KA  is  the  adsorption  equilibrium  constant on  the  solid  from  the high‐pressure 
fluid  and  Ds  is  the  common  surface  diffusion  coefficient.  Since  these  quantities  are 
seldom available, an average or apparent tortuosity factor is employed (see the values 
in Table 4‐2) indicating that a change in temperature may largely affect KA, which may 
lower  the  effective  diffusivity with  increasing  temperature,  thus  showing  a  reverse‐
temperature effect. 
Table 4‐2: Tortuosity factors for high‐pressure extraction of porous solids (Stüber et al., 1997). 

























































Another  phenomenon  observed  is  the  restricted  diffusion.  This  occurs  when  the 
dimensions  of  the  solute  molecule  and  the  pore  are  comparable.  A  number  of 
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investigators  (Satterfield  and  Katzer,  1971;  Satterfield  and  Cheng,  1972; Moore  and 
Katzer,  1972;  Satterfield  et  al.,  1973,  etc.)  have  shown  that  such  restricted  diffusion 
occurs  in  silica‐alumina  and  zeolite  catalyst with  pore  diameters  of  less  than  5  nm. 
Satterfield et al. (1973) obtained experimental data on diffusion in silica‐alumina catalyst 
with a very fine pore diameter of the order of 3.2 for a number of solutes, such that the 













through  which  the  solute molecule  can  pass  without  distortion  and  de  is  the  pore 
diameter. The ratio of ds to de is known as the hindered diffusion factor (λ). Satterfield et 
al. (1973) considered that this factor is in the range 0.1‐0.5. 
Information  from  the  open  literature  on  the  possible  role  of  intraparticle  diffusion 
limitation  in oil hydrogenation  in slurry reactors is very limited (Veldsink et al., 1997).  
For  low pressure hydrogenation  of  cottonseed  oil, De,H2  is  approximately  70  times  as 
large as De,Triglycerides  in cottonseed oil (Bern et al., 1975). Intraparticle diffusion  limitation 
of  triglycerides has, among others, a pronounced effect on  linoleate selectivity  (SI), as 





intraparticle  diffusion  in  trioleate  hydrogenation  from  which  they  calculated 
intraparticle  triglycerides  diffusion  coefficient  De,Triglycerides=2x10‐11  m2/s  (wide  pore 
catalyst)  and  4x10‐12  m2/s  (medium  pore  catalyst)  at  373.15  K  and  an  absence  of 
hydrogen limitation.  
For methyl ester hydrogenation over Pd/C catalyst, Tsuto et  al. (1978) could verify the 
observed shunt reactions by  incorporating  intraparticle hydrogen diffusion  limitation, 






Jonker  et  al.  (1998)  investigated  the  intraparticle  diffusion  limitation  in  the 
hydrogenation  and  isomerization  of  fatty  acid methyl  esters  (FAMEs)  and  soybean 
edible  oil  (TAG)  in  porous  nickel  catalyst  under  reactive  and  inert  conditions.  They 
found  that  FAME  hydrogenation  reaction  at  443.15  K  appears  to  be  controlled  by 
intraparticle  diffusion  of  hydrogen  (De,H2=1.6x10‐10 m2/s).  In  the  case  of  triglycerides 
hydrogenation,  the  triglycerides  appear  to  be  diffusion  limited  (De,Triglicerydes=3.3x10‐12 
m2/s) rather than H2, which agrees  the literature. Veldsink (2001) proposes the effective 
triglyceride  coefficient  equal  to  the  liquid‐phase  triglyceride  diffusion  coefficient 
divided by 10.  
It  is  surprising  that  the  scarcity  of  the  experimental  data  in  light  of  the  substantial 
effects  intraparticle  diffusion  limitation  may  have  on  the  selectivity  of  the 
hydrogenation reaction. In the case of SCF systems, the situation is not different: there is 
a  great  lack  of  diffusion  data  available.  The  knowledge  and  the  ability  to  predict 
transport  properties  in  SCFs  and  the  ability  to  predict  them  are  of  considerable 





Liong  et  al.  (1991),  developed  a  simple  experimental method  that  has  been  used  to 
determine diffusion  coefficients  in  several  SCF  systems mainly  in  SC CO2.   Diffusion 
and  thermodynamic measurements  by  SFC  are  reviewed  by  Roth  (1991)  as well  as 
Suárez et al. (1992).  Van den Hark (2000) made a rough estimate of the effective FAME 
diffusivity in SC propane based on measured diffusivities in SC CO2 (Liong et al., 1992) 
in  the  order  of  10‐9  m2/s  at  553.15  K  and  15  MPa.  For  hydrogen  in  SC  propane, 
diffusivity was  considered  in  the  range of 10‐7 m2/s  from  the  estimation proposed by 
Satterfield (1970) at low pressure. 
As  mentioned  above,  there  are  currently  very  few  sets  of  data  of  diffusivity  in 
supercritical hydrogenation systems. Therefore, the aim of this chapter was to study the 
intraparticle diffusivity of triglycerides and hydrogen under SC hydrogenation reaction 
conditions  in  order  to  determine  the  effective  diffusion  coefficients  in  the  porous 






The  objective  is  to  study  the  intraparticle  diffusion  coefficients  of  triglycerides  and 
hydrogen in SC propane under hydrogenation reaction conditions on 2% Pd/C catalyst.  
The  true  intrinsic hydrogenation kinetics  from  several  experiments  in  the  absence  of 
diffusion  limitation  was  determined  from  small  particle  diameters.  The  diffusion 
coefficients  were  determined  from  the  best  fits  of  the  steady‐state  diffusion  and 
chemical  reaction  in  porous  catalyst  particle  model  under  isothermal  conditions, 
applied  to  the previously available kinetic constants  to experiments carried out under 
diffusion  limited  conditions. The  rate  equations  are used  to  investigate  the  effects of 
intraparticle hydrogen  and  triglycerides diffusion on  the hydrogenation  rate. Finally, 
the  ratio  of  molecular  diffusivity,  estimated  by  means  of  correlations,  to  effective 
diffusivity were determined under several operating conditions for triglycerides as well 




put  forward. Mass  transport  resistance might  result  in concentration gradients within 
the  porous  catalyst  (internal  mass‐transfer  limitation).  These  gradients  reduce  the 
reactant  concentrations  at  the  catalyst  surface, which  results  in  lower  reaction  rates 













1  456.15  0.92  30.67  1.23 
2  456.15  0.47  36.86  2.16 
3  484.15  0.92  36.54  2.26 









goals:  1)  to  obtain  the  intrinsic  kinetics  of  supercritical  oil  hydrogenation  on  Pd/C 
catalyst; 2) to determine the effective diffusivities of triglycerides and H2 in supercritical 
propane by means of  the adjustment of a  simple  steady‐state diffusion and  chemical 
reaction model in porous catalyst under isothermal conditions. 
The  intrinsic  kinetic was  determined  from  the  smallest  particle  diameter where  the 
intraparticle  resistance was  considered  negligible.  Based  on  the  values  obtained,  the 
effective diffusivities of oil and H2 were obtained  for  the  largest catalyst particle. The 
sensitivity of  the proposed model with  the H2 and oil effective diffusivity values was 
proved for several particle diameters. 
Finally,  the  linoleate  selectivity  (SI)  along  with  the  specific  isomerization  (Si)  were 
defined  in  terms  of  the  overall  reaction  rates  obtained  from  the  fitted  concentration 
profiles in the entire catalyst. 
4.4.1  Experimental Measurements. 
For  the  determination  of  the  effective  diffusivity  coefficient  for  triglycerides  and 
hydrogen under different operating conditions, the preliminary experimental runs used 

















5  456.15  20  2  0.8  0.87 
6  456.15  27.5  2  0.8  0.58 
7  483.15  20  2  0.8  1.14 




All  the  runs  carried  out were performed  in  the  experimental  apparatus described  in 
Chapter 5 along with the analytical methods used to determine the reaction rate and the 
distribution of the hydrogenated products. 
4.4.2  Steady‐State  Diffusion  and  Chemical  Reaction  in  Porous  Catalyst 
Particle Model under Isothermal Conditions. 
The catalyst particle can be approximated by a slab of thickness L. The hydrogenation 
reaction  is  catalyzed  within  the  porous  matrix  with  an  intrinsic  reaction  rate  (r) 
expressed  in  mol.kg‐1.s‐1.  It  is  assumed  that  the  mass‐transport  process  is  in  one 
direction  though  the porous structure and may be represented by a normal diffusion‐
type expression, so  that  there  is no net convective  transport contribution,  there  is not 
fluid‐particle external resistance and the medium is isotropic (see Appendix F). For this 
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the  same  because  the  components  are  of  similar  structure  and  molecular  weight 
(Brunner, 1994). 
The zero flux boundary conditions at the particle center plane are given by: 
  2 0 0Hi
dCdC at x
dx dx
= = =   (4.18) 
   










The  differential  equations  4.16  and  4.17  are  two  point  boundary  conditions  value 
problems  and  are  solved  numerically  using  a  shooting‐type  method  (Riggs,  1988). 
These  second‐order  ordinary  differential  equations  (ODEs)  are  converted  to  coupled 
pairs of first‐order ODEs where z is the new function as follows: 
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size  (Riggs,  1988).  The  guessed  value  of  the  concentrations  at  the  center  is  adjusted 
using  the  secant method, until  the value of  the  concentrations at  the external  surface 
(x=±L/2) as computed by  the  integration, converges  to  the stated boundary condition. 
These concentration conditions correspond to the CSTR outlet concentrations. 
After  the  concentration  profiles  are  calculated,  the  actual  observed  rates  can  be 
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The  concentration profiles  for  each hydrogenation  species  inside  the  catalyst particle 
under different operating conditions are shown from Figure 4‐2 to Figure 4‐4. 
Under  484.15  K  and  20  MPa,  the  concentration  profiles  are  steeper  at  the  largest 
diameter particles (0.92 and 2 mm) than at the smallest one (0.47 mm) as can be seen in 


























For  this  reason,  the  model  seems  to  be  insensitive  at  small  particle  diameters  as 
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where  qN is the number of hydrogenation runs with  ,q iN  components,  exp,q iD  and  ,predq iD  are 
the  optimized  and  predicted  reaction  rate  squared  deviation  for  each  component 
respectively. 
For  large  particle  diameters  the  model  sensitivity  was  larger  with  respect  to  the 
diffusivities  values.  The  variation  of  ±10  times  the  optimized H2  effective  diffusivity 





























The  sensitivity  of  the model  to  all  fitted  parameters  (intrinsic  kinetic  constants  and 
effective  diffusivities  increased  10  times)  for  both  particle  diameters  is  presented  in 
Table 4‐5. As can be observed, at the smallest particle diameter, the less AAD % values 



















‐4  1.8225x10‐3  3.71  14.50 
k34 
[mol‐1.(m3)2.kg‐1.s‐1]  3.1608x10
‐5  3.1608x10‐4  3.92  3.23 
k23 
[mol‐1/2.(m3)3/2.kg‐1.s‐1]  6.6595x10
‐4  6.6595x10‐3  2.87  87.48 
k32 
[mol‐1/2.(m3)3/2.kg‐1.s‐1]  1.9279x10
‐3  1.9279x10‐2  4.42  71.60 
De,triglycerides  
(m2.s‐1)  9.8000x10
‐8  9.8000x10‐7 69.99  0.006 
De,H2  
(m2.s‐1)  2.0000x10


























mm),  the effectiveness  factor approaches 1 due  to  the  fact  that  the reaction  is surface‐
reaction  limited. On the other hand, when the particle diameter  increases, the  internal 
effectiveness factor η becomes very low (i.e., <<1), so the catalyst is not fully utilized.  
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Here,  exp, ,q i dr   and , ,
mdl
q i dr   are  the  experimentally observed  and  the  calculated model  rate of 
reaction  values  for  the  qth  experiment  and  the  ith  component  and  dth  data  point, 
respectively.  
So  the weighting  factors are already  taken  into account as  the  inverse of  the expected 
values of ri. Other objective functions, based on probability laws can be used (Froment 
and Bischoff, 1990). The kinetic parameters are obtained by the algorithm of Levenberg‐
Marquardt using  the  χ2‐test. The values of  ki,j    are  in  the  range of  10‐3‐10‐6,  thus very 
widely apart (see the standard deviation in Chapter 3). 







Parameters  CL  CO  CE  CS  CH2 
Constrain  <CL0  >1x10‐5  >1x10‐5  >CS0  <CH0 
 
The  obtained  kinetic  constants were  used  in  the  steady‐state  diffusion  and  chemical 
reaction model  in order  to obtain  the effective diffusivities of oil and H2  respectively. 
Table 4‐8 presents the estimated values under different reacting conditions. 






457.15  20  2.94  0.64 
457.15  27.5  1.72  0.44 
484.15  20  9.80  2.00 





to  an  increase  in  the  effective  diffusion  coefficients  but  the  effect  of  temperature  on 
them  seems  to  be  greater  than  the  effect  of  the  pressure.  The  increment  in  effective 
diffusion coefficients with temperature does follows the trend suggested by Satterfield 
(1970) who considered  that  it  is proportional  to Tm with m between 1.5 and 2.  In our 
case the exponent m is around 21 whereas the increment of effective diffusivities with 
decreasing  pressure  is  directly  proportional  to  P.  The  trend  suggests  that  the 
pronounced temperature dependence may be due to the strong effect of temperature on 
the adsorption equilibrium constants, as we will see  later on. The  influence of system 
pressure  on  the  effective  diffusivities was  less  significant  at  higher  pressures  in  the 
supercritical region away from the mixture critical points (See Chapter 2) in agreement 
with the results reported by Suárez et al. (1993) and Arunajatesan et al. (2003). It is clear, 





The obtained  effective  triglycerides diffusivities values agree with  those  expected  for 
mixtures of a supercritical gas and a low volatile component (10‐8 m2/s) as suggested by 
Brunner (1994). They are about one order of magnitude higher than that for liquids and 
about  two  orders  of magnitude  lower  than  that  for  gases.  In  the  case  of  hydrogen 
dissolved in a SC propane, it is expected that the effective diffusivity can be one order 
of  magnitude  higher  than  that  in  liquids  (effective  diffusivity  is  around  10‐8  m2/s) 
because even though a gas phase is present, the wetting of the catalyst particles by the 
supercritical  fluid means  that  the pores will be essentially  filled with  the supercritical 
fluid, which has a  liquid‐like density. Therefore diffusive properties  should  resemble 
those in liquid‐filled pores. 
From  the concentration profiles  in  the entire catalyst,  the overall reaction rates can be 
calculated. Then the overall linoleate selectivity (SI) of the catalyst is defined here as the 
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  (4.27) 










+= +   (4.28) 
which is obviously valid only in the chemical kinetic regime. 
At the same time, the Specific Isomerization defined as the ratio of the rate of formation of 
trans‐monounsaturated  compound  to  the  net  rate  of  uptake  hydrogen  (see  equation 
4.29) was determined and compared with the values from the definition suggested by 
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0.1  7.82  7.55  0.05  0.04 
2  2.11  7.55  0.08  0.02 
            *Albright (1967) 
As can be observed  in the case of the smallest particle diameter, the SI value obtained 
from  the  kinetic  constants  agrees well with  that  from  Eq.  4.27  because  the  surface 
reaction is rate limiting. When the particle diameter is large, the diffusion usually limits 
the overall rate of reaction and for this reason, the SI values do not agree.  
The  selectivity  results  are  in  concordance with  those  reported  by Tsuto  et  al.  (1978), 
Coenen (1986), Westerterp et al.(1987), Colen et al.(1988) and Veldsink et al.(1997), who 
have  found  that  in  the  hydrogenation  of  edible  oils  on  porous  catalyst,  intraparticle 
mass‐transfer limitations not only reduce the catalyst effectivities but also may change 
the product selectivities. 
Having  measured  the  kinetic  parameters  and  the  diffusive  properties  within  the 
catalyst  particle, we  examined  the  possible mass  transfer mechanism. We  based  the 
analysis on the abnormal tortuosity factor (or De/D) observed in SCF solvent. 
In order  to determine  the ratio De/D, which  is related with  the  tortuosity  factor  (τ) by 
equation 4.1, the molecular diffusivities for oil and H2 in SC propane were estimated. In 

















457.15  20.0  377  1.62  1.51  3.21 
457.15  27.5  448  0.83  0.85  2.34 
484.15  20.0  300  1.92  1.80  3.58 
484.15  27.5  408  1.25  1.11  2.61 
 
As expected,  the molecular diffusivity coefficients  for C3H8‐Triglycerides and C3H8‐H2 
pairs  increase with  temperature  at  constant  pressure. This  rise  is  proportional  to  Tm 
where m is around 2 for C3H8‐H2 and 3 for C3H8‐Triglycerides pair and may be due to 
the  decrease  in  the  solvent  density  associated with  the  increase  in  system  pressure 
(Arunajatesan et al., 2003). 
The molecular diffusivity coefficients are inversely proportional to the molar volume of 
the  solute. As  can be  realized  from Table  4‐10,  the  triglycerides  seem  to diffuse  at  a 
slower rate than hydrogen in SC propane under similar experimental conditions. 
The general trend observed is that the molecular diffusivities decrease with increasing 
pressure  at  constant  temperature.  It  was  found  that  the molecular  diffusivities  are 
inversely proportional  to  the  system pressure  (D12 α P‐1). The  influence of pressure  is 
essentially the combination of changes in the fluid density and viscosity. As the density 
of the fluid increases, the molar volume decreases. In such situation, collision transfer, 
rather  than  molecular  transfer,  becomes  the  dominant  transport  mechanism.  This 
results in a more erratic path taken by the solute molecule and consequently in a sharp 























Using  the  estimated molecular diffusivity  values  for C3H8‐Triglycerides  and C3H8‐H2 








457.15  20.0  1.95  0.20 
457.15  27.5  2.03  0.19 
484.15  20.0  5.44  0.56 




the particle. This  is  a  logical  consequence  because  hydrogen  can diffuse much more 
freely than the triglycerides due to its lower molecular size (see Figure 4‐8). The average 
values  of  (De/D)H2  (between  0.07‐0.14)  obtained  from  Table  4‐1  for  several 




























for a pellet containing micropores,  the De/D  ratio would be equal  to  the square of  the 






Comparison  of  equation  4.6 with  equation  4.1  indicates  than  τ=1/ε.  In  our  case,  the 
estimated value of τ is around 2 which is a “normal” tortuosity value because τ values 





generally  exists  in  the  range  of  0.083‐0.25  (Smith,  1981).  Such  high  values  of 
(De/D)triglycerides  (or  τ<1) would mean  that  triglycerides would diffuse  faster  through  the 
net of random pores than in a straight line joining two points. This is clearly impossible. 
So,  to explain  these results, we postulated  that a parallel path  for diffusion should be 
available to reactants. A potential alternative candidate, parallel diffusion mechanism is 
surface diffusion.  If  a molecule  can diffuse  in  the  bulk  fluid  of  the pore  and  on  the 
surface,  the  superposition  of  these  two  mechanisms  would  enhance  the  transport 
significantly.  Therefore,  surface  diffusion  plays  an  important  role  in  the  system 
presently studied as a mechanism of transport; a prerequisite for surface diffusion is a 
strong adsorption of solute on the walls (Komiyama et al., 1978). The trend suggests that 
the  triglycerides preferably  are  absorbed  in  the pore’s wall  and  then  scout  along  the 
wall  at  a  faster  rate  than  it moves  in  the  bulk.  A  similar  range  of  De/D  ratio was 
observed by Lai and Tan (1993) for toluene in SC CO2 over activated carbon pellets and 
under non‐reaction conditions. 
As a consequence,  the  tortuosity  factor  is expected  to be  less  than unity when surface 
diffusion  is  significant  (Smith,  1981),  possibly  among  other  cases.  In  this  study,  the 
tortuosity  τ  could  not  be determined  because  the  overall  effective diffusivity De  is  a 
result  of  a  combination  of  two  effects:  (a)  a  pore  volume  or  bulk  diffusion with  an 
effective coefficient defined by Equation 4.1 and (b) a surface migration contribution, as 
shows Equation 4.14. In order to evaluate the surface diffusion coefficient Ds, it would 





The estimation of  the  importance of surface diffusion  to pore volume diffusion under 















p A S S D
d K D D H E E
d T R
ρ −∆ − −=   (4.30) 
where ΔH is the adsorption heat, ES  is the activation energy of superficial diffusivity, ED  
is  the  activation  energy  of molecular  diffusivity,  R  is  the  gas  constant  and  T  is  the 
absolute temperature. A plot of (ρpKADs)/D versus 1/T is presented in Figure 4‐10. 




















adsorption  (ΔH)  of  50.2  kJ/mol  assuming  ED    value  around  10.5  kJ/mol  for  diffusion 
(Levenspiel, 1996) and ES  value 34.8 kJ/mol from Komiyama et al. (1978). 
Sladek  et  al.  (1974)  proposed  a  correlation  for  the  diffusivities  of  physically  and 
chemically  adsorbed  species  directly  related  to  the  heat  of  adsorption  ΔH.    The DS 
values for triglycerides on activated carbon are determined from this correlation using 
the  heat  of  adsorption  estimated  previously.  Figure  4‐11  presents  the  Sladek’s 


















Triglycerides/Act. Carbon at 457.15K













typically range  from 10‐9    to 10‐6 m2/s and are considerably higher  than  those reported 
for surface diffusion in chemisorption systems (Sladek et al., 1974). From these results, 
taking  into  account  the  (ρpKADs)/D  ratio,  the  importance  of  surface  diffusion  of 
triglycerides is mainly due to its adsorption on activated carbon rather than due to the 
DS values, because the latter seem to be a weak function of temperature. Consequently, 





Another  phenomenon which  could  be  present  in  the  case  of  the  triglycerides  is  the 
restricted diffusion. This occurs when the dimensions of the solute molecule (1.5 ‐ 2 nm 







hydrogenation  reaction  conditions  on  2%  Pd/C  catalyst,  were  carried  out  after 
intraparticle mass transport resistance was detected. 
The  true  intrinsic hydrogenation kinetics  from  several  experiments  in  the  absence  of 
diffusion limitation was determined from small particle diameters at 457.15 and 484.15 
K.  The  diffusion  coefficients  for  triglycerides  and  hydrogen  in  SC  propane  were 
determined  from  the  best  fits  of  the  steady‐state  diffusion  and  chemical  reaction  in 
porous catalyst particle model under  isothermal conditions, applied  to  the previously 
available  kinetic  constants  to  experiments  carried  out  under  diffusion  limited 
conditions.  
The pressure does not seem to have a significant effect on the concentration profiles for 




than  the  triglycerides  due  to  its  lower  molecular  size.  The  effective  triglycerides 
diffusivities values agree with those expected for mixtures of a supercritical gas and a 









Linoleate  selectivity  (SI)  was  determined  and  compared  to  that  value  obtained  by 
classical kinetic definition.  In  the  case of  the  smallest particle,  the values agreed well 
which is obvious if only the chemical kinetic regime controls the reaction. 




For  the case of  triglycerides, De/D value  ranged 1.95‐5.63 which was considerably  too 
high to believe that the intraparticle diffusion was contributed by bulk diffusivity only. 
To explain  these results,  it was postulated  that a parallel path  for diffusion should be 
available to reactants: surface diffusion. A prerequisite for surface diffusion is a strong 
adsorption  of  solute  on  the walls. This  suggests  that  the  triglycerides preferably  are 
absorbed in the pore’s wall and then scout along the wall at a faster rate than it moves 
in the bulk.  
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All  the  experiments  described  in  this  Thesis  were  performed  using  a  supercritical 
continuous  flow apparatus. The  raw materials used are described at  the beginning of 
this chapter. Then, safety systems of the experimental device are described. A detailed 
scheme  of  the  flow  apparatus  is  given  in  Section  5.4.  A  brief  explanation  of  the 
individual  components  of  the  continuous  flow  apparatus  is  included  along with  the 




A  sunflower  seed  oil  from Helianthus  annuus  from  Sigma‐Aldrich  (Barcelona,  Spain) 
that had an initial iodine value (IV) of 135 and a fatty acid composition (0.4 wt% C14:0, 
6.6 wt% C16:0, 0.1 wt% C16:1, 4.5 wt% C18:0, 18.4 wt% cis C18:1, 67.6 wt% C18:2, 0.8 
wt%  C18:3,  0.1  wt%  C20:0,  0.06  wt%  C20:2)  was  used  in  all  experiments.  The 
specification data sheet for sunflower oil is presented in Appendix H. 
5.2.2  Hydrogen. 












The  catalysts  used  were  0.5%  Pd  on  alumina  (eggshell  spheres  of  2  mm  nominal 
diameter) from Johnson Matthey (Barcelona, Spain) and 2% Pd on activated C (uniform 
metal  loading,  2 mm  pellets,  pore  volume  =  1.3  cm3/g mostly  in micropores),  from 
Degussa AG  (Frankfurt, Germany). Before  the  hydrogenation,  the  latter  catalyst was 
crushed  and  sieved  to  0.50 mm  and  then  small  pellets were  activated  in  situ.  The 
specification data sheet for both catalysts is presented in Appendix H. 
5.2.5.1 Activation Procedure. 
The  catalyst  is  load  carefully  into  the  reactor,  and  then  it  is  flushed with  nitrogen 
(99.999% minimum purity grade) at ambient  temperature  in order  to  remove oxygen 
from  the system  (safety!) ensuring  that  the volume of nitrogen exceeds  five  times  the 
volume of the reactor. Nitrogen is replaced gradually by hydrogen (99.999% minimum 
purity grade, 105 STP cm3/min) and the temperature and pressure are  increased up to 
the  desired  reaction  conditions.  A  time  of  2  hours  is  employed  for  the  catalyst 
activation. After this time, the solvent is slowly introduced into the reactor.  
5.2.5.2 Test of the Stability of Catalyst Activity. 
Hydrogenation  runs  (duration of about 5 h) were done after  the catalyst activity had 




CO2  because  it  is  a  not  toxic  substance.  In  the  case  of  hydrogen  line,  helium  was 
employed. For removing oxygen  from  the system, nitrogen  is  flushed  into  the reactor 
before starting the reaction. 
Due  to hydrogen  is  a  flammable high pressure‐gas  that  can  form  explosive mixtures 

















gases  are  located  in  areas with  adequate  ventilation where  “No  Smoking  or  Open 
Flames”  signs  are posted. Because  these gases  can be  ignited  by heat, pilot  lights  or 
sparks,  all  electrical  equipment  in  the  system  is non‐sparking.  Furthermore, use  and 
storage  areas  have  approved  explosion meters  (Polytron  Sensing  Head  SE  ExPRM, 
Dräger) for hydrogen as well as propane and DME. These meters are controlled with a 
safety  device,  which  consist  of  one  channel  gas  detection  control  unit  (Quadgard, 
Dräger) which  has  a master  alarm with  visual  and  acoustic  (>90  dBA)  signals.  The 









































































































































































Liquefied  propane  or  DME  was  pumped  using  a  high‐pressure  diaphragm  pump 
(Dosapro  Milton  Roy,  France)  to  the  reactor,  to  provide  and  maintain  a  system 
downstream  pressure  of  18–25 MPa, which was manually  set with  a  high  pressure 
regulator (GO, Euroval, Barcelona, Spain). The sunflower oil was pumped at a constant 
flow  rate  using  a  high‐performance  liquid  chromatography  (HPLC)  pump  (Gilson, 
France)  and H2 was  compressed  by  a  gas‐booster  system  (Haskel,  Barcelona,  Spain) 
equipped with a high‐pressure gas  reservoir. H2  flow was metered  from  the constant 




operating  temperature  before  entering  the  reactor.  The  reactor  (Robinson‐Mahoney 
reactor, Autoclave Engineers, Erie, PA) was  equipped with  a  fan  shaft  (MagneDrive, 
Autoclave Engineers), and a fixed annular catalyst basket (52 X 52 mesh, 0.005 diameter 
wire). The reactor was heated with an electrical heating  jacket. Control thermocouples 
were  located  in  the outside skin of  the reactor body. The  internal reactor  temperature 
was monitored with a thermowell located in the bottom. The temperature increment in 
the reactor, relative to the feed, was seldom more than 274.15 K above the temperature 
of  the  inlet  heater.  This  is  certainly  attributed  to  the  relatively  small  adiabatic 
temperature increase for reactions in SC solvents. 
After  leaving  the  reactor,  the  effluent  was  continuously  expanded  to  atmospheric 
pressure on an externally heated needle‐type valve (Autoclave Engineers, Erie, PA)  in 
order  to control  the  total  flow of  the reactor mixture. This effluent was  then sent  to a 
series of glass U‐tubes,  immersed  in an ethylene glycol–water  (40% v/v) bath held at 
249.15 K to condense the oil from the propane and unreacted H2 mixture. The flow rate 
of  exhaust  gas  was  measured  with  a  rotameter  (Tecfluid,  Spain)  and  sent  to  an 
explosion‐proof fume cupboard. 
5.4.3.1 The Gradientless Reactor.  
Chemical  kinetic  data,  free  from  mass‐  and  heat‐transfer  effects,  are  essential  in 







(CSTR).  Recycle  reactors  systems which  approximate  CSTR  behavior  by  employing 
either  external  or  internal  recirculation  are  probably  the  most  useful  for  obtaining 
catalytic kinetic data.  The CSTR behavior (perfect mixing) can be achieved in a recycle 
reactor only if the recycle ratio is greater than 25. 













uniform  concentrations,  it  eliminates  the  need  for  integral  or  partial‐differential 
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300  rad/s  for  safety  reasons  due  to  high  operating  pressures  and  temperatures. All 
electrical equipment in the system was changing by non‐sparking equipments in order 
to avoid the risk of fire and explosion. 
Several  devices  were  tested  for  measuring  and  controlling  hydrogen  feed  without 
success  until  the  Brooks mass  controller  because  employed  hydrogen  flow was  too 
small  at  high  pressure.  The  expansion  of  the  effluent  to  atmospheric  pressure was 
problematic  too  because  the  valve  became  frozen  lead  to  system plug. On  the  other 








During  the  preliminary  blank  runs,  catalytic  activity  of  the  reactor  was  observed. 
Comparing  experiments  with  and  without  catalyst,  up  to  6%  of  total  yield  was 
attributed to the reactor wall because the reactor was made of Hastelloy C‐275, an alloy 
which is rich in nickel, a metal that can catalyze the hydrogenation reaction. 







At  elevated  temperatures  and  significant  partial  pressures,  hydrogen will  penetrate 
carbon  steel,  reacting  with  the  carbon  in  the  steel  to  form  methane.  The  pressure 
generates causes a loss of ductibility (hydrogen embrittlement) and failure by cracking 
or  blistering  of  the  steel. The  removal  of  the  carbon  from  the  steel  (decarburization) 
results in decreasing strength. Resistance to this type of attack is improved by alloying 
with molybdenum  or  chromium  because  the  former  improves  strength  at  elevated 
temperatures  and  the  later  improves  the  hardness  as  well  as  increases  corrosion 
resistance (Perry, 1984). 
Accepted limits for the use of carbon and low steels are shown in Figure 5‐6, which is 
adapted  from American Petroleum  Institute  (API) Publication 941, Steels  for Hydrogen 
Service  at  Elevated  Temperature  and  Pressures  in  Petroleum  Refineries  and  Petrochemical 
Plants.  
 
Figure  5‐6: Operating  limits  for  steels  in  hydrogen  service.  Each  steel  is  suitable  for  use 





































5.4.5  Standard  Operating  Procedure  for  the  Supercritical  Continuous  Flow 
Apparatus. 
This Section describes the general operating procedures which were employed to carry 
out  reactions  using  the  supercritical  continuous  flow  apparatus  described  in  Section 
5.4.3. 
The  day  before  to  the  reaction,  a  known  amount  of  catalyst was  loaded within  the 
reactor;  the  charged  reactor  was  then  fitted  into  the  apparatus  and  the  activation 
procedure was carried out. Before starting, the fume cupboard was turned on. 
1. All the power supplies to the apparatus were turned on as well as the heating (pre‐












5. After  30  minutes  when  desired  operating  conditions  (total  pressure,  reactor 
temperature  and  gas  flow  rate) were  reached  and  stable,  the  air  compressor was 




1 MPa  above  the  required  reaction  system. Next,  the  on‐off valve was  open. The 






9. After  noticing  the  small  increment  of  temperature  in  the  reactor,  the  operating 
conditions (reactor temperature, reactor pressure and flow rates) were observed for 
at least 30 minutes.  
10. Once  the  first product was detected,  sample  collection was  started. Samples were 
then collected every 20 minutes approximately. 


















fact,  progress  in  the  utilization  of  commercial  fats  and  oils  as  raw materials  in  the 
manufacture  of useful products  is dependent  to  a  large degree on knowledge  of  the 
composition  of  the  starting material  and  the  products  derived  from  it. Methods  for 
determining the composition of fats and oils are important not only because of the fatty 
acids  contents  and  the  pattern  of  glyceride  distribution  elaborated  by  plants  and 
animals, but also because  the physical character and end‐use performance of  fats and 
oils are directly related to composition. 
Catalytic  hydrogenation  rates were  calculated  by measuring  the  decrease  in  iodine 
value  (IV) using  the Wijs  titration method  following AOCS Official Method Cd 1‐25. 
Fatty  acid  compositions  of  the  resultant  products  were  determined  on  a  silver‐ion 
column (Varian, Madrid, Spain) in an HPLC system (Waters, Spain) using the isocratic 
method as described by Adlof (1994). The HPLC analysis was performed on the methyl 
ester  form  of  the  samples. Methyl  esters were prepared  by  the method described  in 
AOCS  Official  Method  Ce  2‐66.  Occasionally  melting  points  of  products  were 


















esters  from  the  fat  or  oil  sample  for  further  analysis  by  HPLC  using  the  isocratic 
method  (Adlof, 1994). For  further details about AOCS Official Method Ce 2‐66 can be 
found  in Appendix H. The  sample weight  employed was 350 mg because  this  is  the 
smallest sample amount needed  to analyze by gas chromatography  (French Standard, 
NF T 60‐233, 1977). Before starting the methylation of esters contained in the sunflower 
oil,  this weight  of  sample was  diluted  in  heptane  until  reach  an  approximate  fatty 
material concentration of 7 wt %. 
5.5.3  Silver ion High‐Performance Liquid Chromatography. 
Fatty  acid  compositions  of  the  resultant  products  were  determined  on  a  silver‐ion 




The HPLC  equipment  consisted  of  a Waters  515 HPLC  pump,  a  Rheodyne  injector 
(7125) with a 20  μl  injection  loop and a Waters 2487 dual  λ absorbance detector  (210 
nm). The ChromSper 5 Lipids column (250 mm x 4.6 mm I.D. stainless steel; 5 μm) was 







(see  Figure  5‐7).  The  external  standards  (Fluka,  Spain)  provided  very  useful 
information, such as  the retention  times at which  the compounds are eluted, and also 



























































































area of iweight percentage of i
calibration curve slope of i




Equation  5.2 was  applied  for  all  components  but methyl  linoleate.  This  compound 




As  can  be  noticed,  this  chromatograph  presents  a  lot  of  peaks  without  previous 
identification. This fact is due to the HPLC ChromSpher Lipids column separates fatty 









Methyl Sterarate  4.273  1105069  7.88 
Methyl Elaidate  5.130  40968  0.01 
Methyl Oleate  5.738‐6.272  6658821  21.16 























































the  one‐fluid  Van  der  Waals‐1  mixing  rules  to  model  sunflower  oil/H2/SCF 
systems was  studied.  The  results  suggest  that  this method  can  be  used  as  an 
adequate phase equilibrium predictive tool to explore the SC solvent properties 
and  phase  equilibrium  behavior  of  the  reactive mixture  over  a wide  range  of 
conditions. However,  direct  experimental  evidence  for  phase  equilibrium was 
not developed. 
With  the  VLE  predictions  from  PR‐EOS  and  taken  into  account  some 
experimental  considerations,  it  is possible  to determinate  in  a  simple way  the 
range  of  feasible  operating  conditions  that  guarantee  the  existence  of  a  single 
fluid phase in the reactor.  
• The  hydrogenation–isomerization  network  employed  for  determining  the 
kinetics seems not very sensitive to k24 and k34 values. A possible explanation is 
that  the conversion  reached  in  the kinetic studies  is  less  than  that expected  for 
selective  partial  vegetable  oil  hydrogenation  (around  50%) which  leads  to  the 
conclusion  that kinetic  constants  for  stearic ester  formation might be  incorrect.  
For  further  investigations,  it  should  be  taken  into  account  an  increase  in  the 
conversion range in order to obtain hydrogenation kinetics more accurate. 
• For the same degree of hydrogenation (IV=95‐110), the trans content obtained in 
the experimental runs  in DME using Pd/Al2O3 as catalyst was similar  than  that 
obtained in the case of the hydrogenation reactions over Pd/C and using propane 
as  solvent whereas  the  stearic  content was  slightly  lower  (<2.7)  as well  as  the 
overall hydrogenation  rate. These  facts were possibly derived  from  the  type of 
catalyst employed in each case.  
Support  type  and micropores  size distribution  in Pd/C  catalyst  can  lead  to  an 
increase of saturated compounds production because of spillover of  the species 
as  well  as  possible  presence  of  pore  diffusional  resistance  as  suggested  by 
Coenen  (1986).  In  the  case of  eggshell Pd/Al2O3,  the  support  is  less adsorptive 
than  activated  carbon  and  its mesopores  size distribution  as well  as  the metal 
Conclusions and Prospects for further Investigations 
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location  minimize  diffusion  resistance,  common  in  the  processing  of  large 
organic molecules, making this catalyst slightly more selective. 
• It  is  worth  mentioning  the  great  potential  that  SC  hydrogenation  exhibits 
compared  to  the conventional  low‐pressure hydrogenation process, as  it allows 
to obtain a product with a potential application in food industry with lower trans 
fatty  acid  content  (3 wt%)  and  having  similar  final  IV  value  (90<IV<110)  by 
properly tuning the reaction conditions. The level of saturated species is slightly 




this  study  offer  a  potential  versatility  in  producing  different  hydrogenated 
products with  a  potential  use  for margarine  or  shortening,  it  is  necessary  to 
develop a simultaneous study on how  this operating hydrogenation conditions 
affects physical end product properties (e.g. plasticity, melting behavior, etc.). In 
this way,  it would  be  possible  to  optimize  reaction  conditions  to  produce  an 
array of products having different physical and chemical properties. 
• The  study  of  intraparticle  diffusivity  of  triglycerides  and  hydrogen  under  SC 
hydrogenation  reaction  conditions allowed  to determine  the effective diffusion 
coefficients  in  the  porous  catalyst  particle.  For  hydrogen,  diffusion  properties 
and tortuosity factors are normal. However, for triglycerides the ratio of De/D is 
larger than unity. This is interpreted in terms of surface diffusion for the heavier 
oil  components  that  they  tend  to be  adsorbed/desorbed  to  the pore walls  and 
hence diffuse along them in a parallel path to bulk pore diffusion.  




(b)  a  surface  migration  contribution.  In  order  to  determine  more  accurately 
surface diffusion coefficient (Ds), it would be necessary to use a model based on 
both, pore‐volume and surface transport, in a similar way to that Komiyama and 





that  adsorption  of  reactants  on  the  catalyst,  controls  diffusion,  so  that  surface 
migration  would  be  a  key  mechanism  for  diffusion  in  pores  filled  with  a 
supercritical fluid, at least for heavy solutes (MW>800). 
• Despite of  the  fact  that  linoleate  selectivity  (SI)  for SC  continuous  single‐phase 
hydrogenation  of  sunflower  oil  over  supported  Pd  is  slightly  lower  than  that 
reported  for  conventional  low‐pressure  process  (>  10),  the  SC  single‐phase 
process exhibits a great potential due  to promising  results previously  reported 
and also due to the following advantages: 




• Reaction  rates have  been  enhanced  compared  to  those  for  conventional 




this  type of  reactions which allows process  intensification and  increases 
safety compared to high pressure equipment. 
• The presence of a SCF as  reaction  solvent makes possible  to  control  the 
temperature  in  the  reactor  despite  of  the  exothermic  character  of 
hydrogenation reactions and high reaction rates because  the solvent acts 
as an  internal  cooling medium. At  the  same  time, SCF  can  improve  the 
catalyst  life.  This means  reduced  consumption  of  catalyst  and  reduced 
production costs. 
• Although  noble‐metal  catalysts may  appear  to  be  cost‐prohibitive,  their 





• A  non‐toxic  product  is  obtained  by  means  of  easy  separation  of  the 
product  from  the  supercritical  fluid  just by  reducing  the pressure  in  the 
reactor effluent stream. 
• Based on the determination of the SC hydrogenation kinetics free of external and 
pore diffusional  resistances  in  the gradientless  reactor, a  formal analysis of  the 
process in a catalytic integral reactor should be undertaken in order to determine 
which reactor/catalyst should be used in an industrial scale to take advantage of 
the  full  reaction  rate and  the potential  selectivities. On  the other hand,  solvent 
recovery must  be  developed  for  scale‐up  as  the  economy  of  the whole  high‐
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Co‐Fe  NH3  468  5.0‐
















































































↑      Vieville et al. 
(1993, 1994)  























































































































































































↑      Hitzler and Poliakoff (1997)












































































































523  15‐25 ↑   
Andersson et al.
(2000) 
α ‐ Pinene  10% Pd/ C  CO2  323  14  ↑ ↑    Chouchi et al. (2001) 
palm oil  1% Pd/C  propane  338‐




























aChange  of  reaction  rate  in  the  supercritical  region with  respect  to  subcritical  conditions  (↑  
increase,  ↓    decrease).  b  Change  of  selectivity  in  the  supercritical  region  with  respect  to 
subcritical conditions (↑  increase, ↓  decrease). c Change of catalyst lifetime in the supercritical 
region with respect to subcritical conditions (↑  increase, ↓  decrease). d Higher olefin content. e 















are a common process. For example,  large amounts of  fatty alcohols  (FOH), 1 million 
ton/year,  and  their derivatives  are used  in detergents.  FOH  are mostly produced  by 
catalytic  hydrogenation  of  fatty  acid methyl  esters  (FAME),  at  severe  conditions,  i.e. 
523.15 K  and  30 MPa.  In  the  same way  20 million  ton per year of vegetable oils  are 
hydrogenated, mostly for the production of margarine and shortenings.  






been proven  to be a  synthetically useful  tool. Under  sub‐  to  super‐critical  conditions, 
organic materials have greatly enhanced solubility in water and the hydrogen‐bonding 

























































or HCO2NH4  via  the  pressure  transducer  to  the  pre‐heater.  Pumps  and  heaters  are 
tripped  off  therefore,  if  the  pressure  exceeds  41  MPa,  the  pumps  and  heaters  are 
switched off automatically.  
The aqueous solution of sodium or ammonium formate were prepared as follows: in a 
1000  cm3 volumetric  flask,  formic  acid  and  an  aqueous  sodium or  ammonia  solution 
(35% v/v) were mixed until the desired pH was obtained. 
The pre‐heater consists of 1/16  inch  tubing  (approx. 3m) coiled around an aluminium 
block. A cartridge and a band, which are both powered  from a  temperature  indicator 
controller (TIC) set at 230V, are used  to supply heat.   An earth  lead, surrounded by a 



























around  it  is  shorter  (1.15 m  from  the organic T‐piece  to  the  cooler). The  temperature 
controller  is  fitted  with  a  trip  unit  (West  6700)  in  case  of  an  exothermic  reaction 
producing an over temperature. The temperature (T2) is set substantially lower than T1 
as the aqueous solution flow is already hot and only needs to maintain the temperature 
into  the reactor. To monitor  the outlet reactor  temperature, a  thermocouple  located at 
the top of the reactor (T4) is used. 
A T‐piece  in  the  reactor bottom measures  the  inlet  temperature of  the organic stream 
(T3) after being cooled  in order  to avoid  the decomposition of  the starting material by 





















Starting material  and  reaction  product were  analyzed  by Gas Chromatography.  The 





Time 1=         10 min 
Rate 1=        278.15 K/min 
Time 2=        10 min 
Rate 2=        End 
Detector Temperature=    573.15 K 
Injector Temperature=    523.15 K 
Pressure 1=        0.1 MPa 



























































1/5  523  9  14±0.1 
1/12  523  10  17±1 














In  the  case  of  sodium  formate,  temperature  rise  leads  to  an  increase  in  the 









Water  XTerra  Column  (3*150mm),  which  contains  inorganic  (silica)  and  organic 


































































































(pH=1)  1/32  523  16  10  0 
 
Acetophenone  yield  increases with  the  increment  of  residence  time  or mol  organic‐
hydrogen ratio. 
The  optimal mol  organic‐H2  ratio  for  achieve  high  1‐phenylethanol  yield  under  the 






























from  acetophenone  hydrogenation  is  higher  than  cyclohexanone  reaction  due  to  its 
higher reactivity. 








instrumental  method  explained  above.  Standard  samples  were  diluted  in  ethanol 









































































This  fact  is possibly explained by  the high activation energy of  this chemical  reaction 
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Like  acetophenone  and  styrene  calibration,  benzaldehyde  and  benzyl  alcohol  were 






























































1/19  520  16  19  65±1 
1/13  463  16  29  54±0.7 





1/13  414  15  31  40±0.2 
H2O 
(pH=7) 
































Benzyl  alcohol  yield  could  be  improved  by  rising  the  reaction  temperature. On  the 
other hand, the increase of pressure has a negative influence on it. 















































































in yield of products  even  the  latter  seems  to have  stronger  influence on  it. The  total 
system pressure increment has a negative effect on reaction yield.  
The  amount  of  ammonia  solution  to  change  the  pH  of  acid  formic  solution  and  to 




• Decomposition  of  formic  acid,  sodium  formate  and  ammonium  formate  to 
produce H2. 
• Screening  of  different  organic  compounds  have  been  carried  out,  the  main 
aspects for the further study are: 



































Natural  vegetable  oils  consist  mainly  of  mixtures  of  saturated  and  unsaturated 
triglycerides  of  long‐fatty  acid  chains;  i.e.  slightly  polar  molecules,  with  molecular 
weights  in  the  order  of  850. A  vegetable  oil  can  be  represented  through  a  pseudo‐
component of this type: 
( ) ( ) ( ) ( )2 2 32 3m nCH COO CHCOO CH CH CH CH⎡ ⎤ =⎣ ⎦  
Scheme C‐1: Pseudo‐component which represents a vegetable oil (Pereda et al., 2002). 
The number of double bonds (m) and  the  length of  the fatty chains (n)  in  the pseudo‐


















SSS  0  PPP, PPS, PSS, SSS  0.3 
SSM  1  POP, SPO, SOS  0.7 
SSD  2  PLP, SLP, SLS  1.7 
SMM  2  POO, SOO  1.8 
SMD  3  LOP, LOS  8.1 
MMM  3  OOO  1.5 
SDD  4  LLS, LLP  20.4 
MMD  4  LOO  6.0 
DDM  5  LLO  23.4 
DDD  6  LLL  35.8 
TDD  7  LnLL  0.3 




†S,  P,  O,  L,  Ln  =  stearic,  palmitic,  oleic,  linoleic  and  linolenic  acids,  respectively,  attached  to  the 
triacylglycerol moiety. 
First of all, the thermodynamic constants for each pure component of sunflower oil are 
estimated by means  correlations of  the group  contribution  type because  the  scarcity of 






  ( ) 11 1.242C b TT T −⎡ ⎤= + + ∆⎣ ⎦∑   (C.1) 
  ( ) 20.339C PP M −= + ∆∑   (C.2) 
  40C VV = + ∆∑   (C.3) 





















One of  the more  common pure  component  constants  is  the  acentric  factor, w, which 
represents  the acentricity or nonsphericity of a molecule. For monoatomic gases, w  is, 













Table C‐3 presents  the  critical  values  for  some  of pure  components  of  sunflower  oil 












PPP  C51H98O6  807.3  798.5*  889.1  5.1  2916.8  1.670 
SSS  C57H110O6  891.5  816.3*  901.0  4.6  3247.4  1.732 
SOS  C57H108O6  889.46  791.6  874.6  4.7  3207.4  1.733 
SOO  C57H106O6  887.45  787.5  870.9  4.7  3167.4  1.733 
OOO  C57H104O6  885.5  783.3*  867.2  4.8  3127.4  1.734 
LOO  C57H102O6  883.4  779.1  863.5  4.9  3087.4  1.734 
LLO  C57H100O6  881.4  775.0  859.8  5.0  3047.4  1.733 
LLL  C57H198O6  879.4  770.8  845.1  5.1  3007.4  1.732 
            *From Yu et al. (1994) 
 










φ = ∑   (C.6) 
the true mixture critical temperature can be estimated by 
  CT j cj
j
T Tφ=∑   (C.7) 
Appendix C 
211 
where  yj  is  the mole  fraction of  component  j, Vcj  is  the  critical volume of  j, Tcj  is  the 
critical mixture of j and TCT is the true mixture critical temperature. 











θ = ∑   (C.8) 
they then relate θj and TCT by 
  CT j cj i j ij
j i j
T Tθ θ θ τ= +∑ ∑∑   (C.9) 
where  τij  is  an  interaction parameter.  τii  is  considered  to  be  zero,  and  τij  (i≠j)  can  be 
estimated for several different binary types by 













δ −= +   (C.12) 







from  Chueh  and  Prausnitz  method.  As  can  be  noticed,  these  values  are  not  quite 
different. For both methods, the average deviation is less than 4 K (Reid, et al., 1987). 
Only  a  few  experimental  values  are  available  for mixture  critical  volumes. Thus  the 
range and accuracy of estimation methods are not clearly established but an analytical 
technique  by  Chueh  and  Prausnitz  (1967)  appears  to  be  more  accurate.  When  the 
surface fraction θj is defined as in equation C‐8, the mixture critical volume is given by: 
  CT j cj i j ij
j i j
V Vθ θ θ ν= +∑ ∑∑   (C.13) 
Vcj is the critical volume of j and νij is an interaction parameter such that νii=0 and νij (i≠j) 
can be estimated as follows: 








ψ = +   (C.15) 
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Ω= =∑ ∑   (C.18)
  m i j ij
i j
a y y a=∑∑   (C.19) 
with 
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Ω +Ω += ⎡ ⎤− +⎣ ⎦
  (C.22) 
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include  the  the  pure  components  characteristic  parameters  TC,  PC  and  w,  and  then 


















Variables  subscripted  #1  designate  the  volatile  component,  light  (solvent). Variables 





of  the  program  is  set  up  to  read  from  an  external  data  file,  here  named  PR2.DAT, 
physical constants (molecular weights, Tc, Pc and w), mixture parameters (kij‐designated 
‘PR’  in  this program‐ and ηij –designated  ‘ETA’  in  this program), and pressure ranges 
(PHIGH, PLOW, and PINC for pressure increment) for the calculation. 































To  calculate  the P‐x  isotherm.  ICOUNT  is used  to  flag  the method  for updating  the 
distribution coefficient, H(i,j),  to avoid a singularity.  JFLAG= number of  iterations per 


























If  TEST(1)  or  TEST(2)  are  not within  the  adjustable  tolerance,  the  program will  do 
another  iteration  at  this  temperature  and  pressure  with  a  new  estimate  of  the 
distribution coefficients: 
    IF(TEST(1).GE.0.001.OR.TEST(2).GE.0.001) THEN 
      H(1,JFLAG+1)=H(1,JFLAG)*Q(1,JFLAG) 
      H(2,JFLAG+1)=H(2,JFLAG)*Q(2,JFLAG) 
    ELSE 






























































































































































































This  is  the  input data  file  for PR2.FOR. The  example given here  is  for ethane and n‐
octane: 
!Molecular weight of ethane (g/mol) 
305.4  48.8  0.091      !TC(K), PC(bar), acentric factor w 
114.23         !Molecular weight of n‐octane (g/mol) 
568.8  24.8  0.394      !TC(K), PC(bar), acentric factor w 
0.017  0.000        !kij, ηij 
40.0          !Temperature (ºC) 
25  300  3      ! Pressures(bar):Starting, Ending, Increment 
 
This  is  a  partial  listing  of  an  example  printout  for  PR2.FOR. X‐Heavy  and Y‐Heavy 
represent  the mole  fraction  of  heavy  component  in  the  liquid  and  gas  phase. Den‐
Liquid is the density of the liquid phase and Den‐Vapor is the density of the vapor. The 












































1    volatile component (light)    
2    non‐volatile component (heavy) 





The  HYSYS  2.4.1  Build  3870  (Hyprotech,  USA)  software makes  possible  to  predict 
properties  of  mixtures  using  the  Peng  Robinson  equation  of  state  (PR‐EOS)  (see 
equations  2.1  to  2.20  in  Chapter  2)  in  order  to  predict  the  vapour‐liquid  phase 
equilibrium.  The  software  provides  the  compositions  of  vapor  and  liquid  of  each 
component as well as total the vapor fraction. The curve of bubble is reached when the 
fraction of vapor is 0 and the curve of dew when it is 1.  
To  find  dew  and  bubble  points,  the  pressure  and  temperature  are  set  and  the 
composition of the ternary mixture is varied. For each point, the composition of solvent 
is set, and then the compositions of oil and hydrogen are varied until it reaches a vapor 
fraction  value  equal  to  0  or  1.  The  same  procedure  is  repeated  for  several  propane 








component):  Introduce  the  name,  group,  chemical  formula, 
structure, molecular weight,  boiling  temperature,  density,  critical 
properties  and  the  acentric  factor  (Take  these  properties  values 
from Appendix B) 













x (1)  x (2)  x (3)  Vapor 
Fraction 
0.0000  1.0000  0.0000  1 
0.1000  0.9000  0.0000  1 
0.2000  0.8000  0.0000  1 
0.3000  0.6999  0.0001  1 
0.4000  0.5999  0.0001  1 
0.5000  0.4999  0.0001  1 
0.6000  0.3996  0.0004  1 
0.7000  0.2965  0.0035  1 
0.7100  0.2856  0.0044  1 
0.7200  0.2745  0.0055  1 
0.7300  0.2623  0.0077  1 
0.7400  0.2493  0.0107  1 
0.7400  0.2026  0.0574  0 
0.7300  0.2027  0.0673  0 
0.7200  0.2035  0.0765  0 
0.7100  0.2047  0.0853  0 
0.7000  0.2060  0.0940  0 
0.6000  0.2240  0.1760  0 
0.5000  0.2425  0.2575  0 
0.4000  0.2596  0.3404  0 
0.3000  0.2753  0.4247  0 
0.2000  0.2898  0.5102  0 
0.1000  0.3034  0.5966  0 












































A  substantial  number  of  a  priori  criteria  for  the  estimation  of  transport  effects  on 
catalytic  reaction  rates has been  reported by  a number of workers. These  criteria  are 
generally derived on  the premise  that one does not desire  the net  transport  effect  to 
alter  the  true  rate  by  more  than  some  arbitrarily  specified  amount,  normally  5%. 
Because of  the uncertainty  involved  in knowing  some parameters,  the philosophy  in 
applying these criteria should be conservative. 
A summary of applied intraparticle transport criteria is given as follows. These criteria 
ensure  the  absence  of  any  effects  (combined)  of  temperature  and  concentration 
































, 2 2 ,
max,
( )





−∆∆ = =   (F.2) 
The values estimated above show  that  the pellet  remains practically under a uniform 
temperature. 












ρ−= =   (F.3) 














As reflects  the product between  the observed rate and  the particle size,  it  is clear  that 

























The  molecular  diffusivities  for  oil  and  hydrogen  in  supercritical  propane  were 
estimated. In the case of triglycerides was employed the Catchpole and King (1994) as 
well as the Sun‐Chen (1987) correlations in near critical fluids. 
From  the  data  obtained  under  conditions  of  tracer  diffusion  of  five  aromatic 
hydrocarbons in ethanol and supercritical n‐hexane, Sun and Chen (see Reid et al. 1987) 






















12 5.152 ( 0.4510) 1 2.5c r rr
RD D T where
X
ρ ρ−= − < <   (G.2) 
where  Tr   and ρr  are the reduced temperature and density of the solvent respectively,  













































  1.0 0.1 2R when X= ± <   (G.5) 
  0.17 0.1 2 10R X when X= ± < <   (G.6) 

















conditions, D12P=0.45x10‐4 m2/s. Therefore, a molecular diffusivity  in  the  range of  10‐7 
m2/s is expected.   
The  estimated molecular  diffusivity  coefficients  for  C3H8‐Triglycerides  and  C3H8‐H2 
pairs found by means the correlations explained above are presented as following: 














457.15  20.0  377  1.62  1.51  3.21 
457.15  27.5  448  0.83  0.85  2.34 
484.15  20.0  300  1.92  1.80  3.58 























































































Reference        0.5R50B 
 
Active Metal/Loading      Palladium (0.5%) 
 
Support (Carrier)      γ‐Alumina Spheres 
 
Metal Location        Eggshell 
 
Metal State        Metal 
 
Surface Area        320 m2/g 
 
Metal Area        1.0 m2/g 
 
Support Diameter      2 ‐ 4.75 mm 
 
Apparent Bulk Density      0.75 g/cm3 
 











Reference Number      JM/CPC/0.5R50BDATA02/0695S 
 
 















  Palladium content  %  2.0
  Tapped density  g/l  360
  Attrition  %  1.1
  Specific surface area  m²/g  1530




























Abstract:  Supercritical  fluids  (SCFs)  are  one  of  the  alternative  technologies  which 
comply  with  recent  impacts  of  environmental  legislation.  SCF  technology  is  an 
environmentally  friendly  alternative which  supports most  of  the Principles  of Green 
Chemistry. Supercritical water (SCW) as a reaction media for organic synthesis has been 




of  organic  compounds.  This  work  presented  here  has  been  focused  on  screening 
different  reduction  reactions  in  NCW  and  SCW.  H2  was  generated  by  the 
decomposition of  formic acid  (HCO2H) or  sodium  formate  (NaCO2H)  solutions up  to 
10% w/w. A maximum yield of H2+CO2  (1:1) was obtained at 15 MPa and 350  °C  for 
formic acid, although CO was also formed. With NaCO2H at 15 MPa and 250 to 350 °C, 
was  found  91‐97% H2  and  only  7‐2% CO2  because  of  the  formation  of NaHCO3. We 
show how a  range of  functional groups,  such as  cyclic and aromatic ketones, olefins, 
nitriles  and  aldehydes  react  under  these  reducing  conditions  without  catalyst  in  a 
continuous flow reactor. Conversions up to 80% combined with mass recoveries around 
99%  obtained  so  far  show  an  interesting  way  for  this  kind  of  chemistry.  The  real 
















2500  rpm).  The  total  system  pressure,  the molar  oil  concentration  and  the  catalyst 
weight were kept constant at 200 bar, 1 % and 0.1085 g, respectively. Crushed catalyst 
was employed. 
The  proposed  kinetic  model  for  the  vegetable  oil  was  based  on  the  general 
hydrogenation  scheme  which  considers  consecutive  reactions  of  the  unsaturated 
triglycerides together with the cis‐trans isomerization of monoenes.  
Simplified  kinetic  law  equations  for  the  above  reaction  network  together  with  the 
conservation equations for a CSTR at steady state and working isothermally, were used 
to model  the  gas  hydrogenation  reaction  for  all  components  (linoleic,  oleic,  elaidic, 
stearic acid and hydrogen) as follows: 
































Abstract:  In  this paper, we  report on a  study of  the effect of  the  supercritical‐solvent 
process  conditions  (temperature,  H2  mol  composition,  liquid  hourly  space  velocity 
(LHSV) and stirrer speed) on  the  trans acid content and  the extension of single phase 
sunflower hydrogenation (expressed by the iodine value) in a CSTR reactor using a 2 % 
Pd/C as catalyst and SC propane as a reaction medium in order to assess them. 155‐215 
ºC,  30‐70  h‐1,  2‐10  H2  mol  %,  500‐2500  rpm  were  the  experimental  ranges  of  the 




Sunflower  Oil  Hydrogenation  in  SCF  in  a  Continuous  Reactor:  Preliminary 
Experimental Results. 
E. Ramírez, M. A. Larrayoz (2002). 
Proceedings  of  4th  International  Symposium  on  High  Pressure  Process  Technology  and 
Chemical Engineering, Venice, Italy. 
Abstract: Continuous  in  a  single‐phase hydrogenation  of  sunflower  oil  on Pd/C was 
carried out in a Robinson‐Mahoney type, fixed bed catalyst reactor using propane as SC 
solvent of reaction. Different process conditions (total system pressure, temperature, H2 




was  theoretically  determined  using  a  Peng  Robinson  equation  of  state  and  phase 
equilibrium  software  (PE  2000)  in  order  to  assure  one  single  phase  of  the  reactant 
mixture  at  the  experimental  conditions.  Results  show  that  it  is  possible  to  obtain 






Abstract:In  this  paper  we  report  on  the  examination  of  hydrogenation  of  organic 
substrates on supported Pd catalysts published during  the  last  few years.   Most often 
authors1‐7  have  used  continuous  flow  reactors.  Under  these  conditions,  hydrogen 
conversion  can  give  an  idea  of  the  steady  state  rate  of  hydrogenation.  In  most 
publications, however, batch data are rather difficult to measure, interpret, and analyse 
as  the  rate  of  reaction  changes  with  time  in  the  vessel.  In  order  to  look  at  the 
hydrogenation  rates,  several  authors were  examined.   The data  of Polyakoff  and  co‐
workers2  on  several  substrates,  that  of Van  der Hark  and Härröd4  and  the  data  of 
Bertucco  et  al.5‐6, have been  considered. Apparently, only  the  runs of Poliakoff2 and 
Härröd4 were performed in the vapour phase and they seem quite consistent. 
The hypothesis  of  the  calculations were:  rate  is  taken proportional  to metal  loading, 
well‐mixed  fluid,  hydrogen  partial  pressure  at  reactor  exit  was  used  in  kinetic 
considerations, and, thirdly, a slight temperature correction was allowed corresponding 
a  small  activation  energy  (E=  10.000  kcal/mole).  Except  in  the  tubular  reactor  of 
Bertucco5‐6, where multiphase, gas/liquid flow was present, the operating conditions of 
the other authors corresponded to homogeneous flow. Very recently, however, Couchi 
and co‐workers9 draw attention  to  the  fact  that  the  liquid phase  increases  the  rate of 
hydrogenation on Pd/C catalyst with CO2 as solvent. 





both  cases,  the partial pressures of hydrogen are around 25 bar. The  catalyst  loading 
may vary from 1 to 5% Pd on activated carbon. 
The  above  value  for  the  rates  represents  how  fast  one  can  expect  hydrogenation  to 
proceed  in  SCF.  In  contrast,  the  data  in  low‐pressure  batch  and  continuous 
hydrogenations, indicate that the rates are much lower. For trickle bed operation7, with 
hydrogen‐saturated  liquid  feed,  the maximum  rate on 0.75% Pd/Alumina,  is 0.38 mol 
H2/g Pd/h, for a LHSV of about 1000 h‐1. For the case of a slurry reactor8, assuming an 
average lined out productivity, the rate is somewhat higher, i.e. 1.3 mol H2/g Pd/h. On 
the  other  hand,  Tacke  et  al.,  suggest  that  for  undisclosed  hydrogenation  conditions 
(special catalyst size or hydrogen pressure) may lead to larger space time yields. 
Hydrogen  rates  seem  to  be  proportional  to  partial  pressure  of  hydrogen  so  kinetic 
constant could be established  for some of  the substrates. Uncertainty on kinetics does 







Abstract:  In organic syntheses SC  fluids  fit very well as green, sustainable solvents  in 
clean chemical processing  in general  (Busch, 2001) and particularly  in some  industrial 
polymerizations (De Lissi et al., 2000; Ajzenberg et al., 2000) and in catalyst regeneration 
processes  (Trabelsi  et  al.,  2000).  In  these  processes  the  fluid  can  be  cheaply  and 
efficiently  recovered  from  the  reactor  and  recycled with  a  negligible  environmental 
impact on and very  little energy expenditure. Recently, an  interesting account on  the 
use of SCF  in clean catalytic reactions has been published  in a magazine  (Freemantle, 
2001) with  several of organic processes  that  could benefit  from SCF,  including  solid‐
catalysed hydrogenations. 
Carbon dioxide  is  the preferred  the  fluid  for  clean  chemical processing. However,  it 




In  this  regard,  some  workers  (Pereda  and  co‐workers,  2000,  de  Jong  et  al.  2001) 




alkynes,  ketones  and  aldehydes,  epoxides,  phenols,  nitriles,  etc., was  examined. An 
important  finding  is  that  the  operating  conditions  (temperature,  pressure, 
hydrogen/substrate mole  ratio)  can be  tuned  to drive  reaction  to  the desired product 
distribution. The scale of operation of Hitzler et al. was a 5‐mL reactor. In a similar way, 
Härröd and co – workers, studied the hydrogenation of fats and oils noting a very high 
rates  and  reduced  byproduct  formation  that  can  be  obtained  in  fixed  bed  reactor 
operating  in  a  single  gas phase. Large  reaction  rates were  explained  in  terms  of  the 
higher hydrogen gradients external to the catalyst particle, as compared to the case of 
two‐phase flow. Where faster hydrogen transfer rates could also play a role. Bertucco et 
al.  also  studied hydrogenation  kinetics  of  organics  on Pd/C  in  a CSTR Berty‐type  of 
reactor  using  SC  CO2  as  solvent.  The  system  was  clearly  subject  phase  separation 
during operation. An increase in rate was also observed when a liquid phase appeared 
although  the  rate enhancement was  less  than  that observed by Härröd. Devetta  et  al. 
also  studied  the  hydrogenation  process  in  a  trickle‐bed  reactor  as  low  pressure 
alternative. 
More recently, Chouchi et al., gave preliminary data on the results of hydrogenation of 




solvent. Rare values are compared with  those  for  low‐pressure  slurry and  trickle‐bed 















industry  in a variety of  fields. So  far,  the  emphasis, however, has been on extraction 
processes  (King  and  List,  1996).  Reaction  and  catalytic  applications  lag well  behind 
(Subramaniam  and  McHugh,  1985;  Brunner,  2003).  For  certain  industrial 
polymerizations  (Azjenberg  et  al.,  2002),  a high potential has been  shown  to  exist.  In 
general, the benefits of SCF in heterogeneous catalysis have been emphasized in certain 
isomerisation  reactions  involving  coke  deposition  and  for  enhancing  intraparticle 
diffusion  (McHugh  and Krukonis,  1994).  In  catalytic  reactions, hydrogenation  stands 
among  the most  important  reactions  in petroleum processes and  in  the  food and  fine 
chemical  industries  (Farrauto and Bartholomew, 1998).  In  this paper we  examine  the 
hydrogenation  of  sunflower  oil  in  fluids,  such  as  SC propane  and  SC dimethylether 
(DME),  and  on  certain  Pd‐based  catalysts  using  a  number  of  supports.  A  main 
advantage  of  such  high  pressure  systems  is  that  reactions  can  be  carried  out  in  the 
vapor  phase  in  a  continuous‐flow  reactor  (Ramírez  et  al.,  2003).  For  edible  oil 
hydrogenation, this is an improvement.  
The  purpose  of  vegetable  oil  hydrogenation  is  to  obtain  a more  stable  product  (no 
oxidation on storage), together with a suitable texture and melting‐temperature range at 
the mouth  conditions  for human use  as margarine  and  shortenings.   Catalytic  slurry 
process is customary in the vegetable oil hydrogenation industry with nickel (Raney or 
supported), or supported Pd as catalysts, on an otherwise well established catalysts and 
technology  (Albright, 1961; Rase, 2000; Farrauto and Bartholomew, 1997).  In  contrast, 
the vapor phase processes were  introduced  in  the 1990s by Härröd and Möller  (1993) 
and Härröd et al. (2001) chiefly for fatty acid methyl esters (FAME) in propane (Härrod 
and Möller, 1994) using Engelhard Cu catalysts and by King and co‐workers at ACAUR 
using  SC  carbon  dioxide  on  supported  Ni  (King  et  al.,  2001)  in  batch  stirred  tank 
reactors. In the EU, early work of Degussa scientists (1993) showed that reaction in SC 





Triglycerides  exhibit  cis‐trans  isomeric  forms  in Nature. When  fatty  compounds  are 
unsaturated,  the  cis  isomer  is  the  natural  one.  The  trans  isomer  appears  during 
hydrogenation. If uncorrected, the trans content in margarines can be as large as 40 wt% 
in the conventional low pressure, slurry reactor hydrogenations (Rase, 1979). Although 
the  effects  on  human  health  of  trans  isomers  are  not  clear,  they  are  suspect  to  be 
metabolised to the undesired (or bad) cholesterol type so affecting heart disease.  So far, 
Denmark  has  been  the  only  country  in  the world where  the Ministry  of Health  has 
limited by law the trans content to less than 2% on fat components for human ingestion 











trans  content  in  one pass  through  the  reactor  in  a  continuous process, with  a  iodine 
value of  about 70 (starting with a value of 130). Triglyceride sunflower oil was the raw 
material.  Furthermore,  simple  kinetics  using  standard  kinetics  provided  the  rate 
constants on the Pd/C catalyst. 
In  this work we  had  various  purposes.  First, we wanted  to measure  hydrogenation 
kinetics on Pd/C catalyst pellets of commercial size (0.55 mm), using propane and DME 
as SC solvents. An eggshell Pd catalyst was also examined. The other purpose was  to 











palm) oil,  an  important process  for obtaining ultra  low  trans‐C18:1  and  stearic C18:0 
products  (2.5 wt%  and  19 wt%,  respectively,  for  sunflower  oil),  to  be  used  as  low 
cholesterol  precursors  for  margarine  and  shortening  bases  in  the  next  few  years. 
Further, if single vapor phase conditions are attained, a continuous operation is possible 
making  the  process  quite  innovative.  In  this  work  we  consider  the  operation  in 





non‐condensing or single vapor phase. Our  interest was  to decouple  intrinsic kinetics 
from  reactant  diffusivities,  for  a  rather  complex  network  of  hydrogenations  and 
hydroisomerisations that occur simultaneously. We used the Wei (1962) concept for the 
differential  equation vector, using however  a numerical  solution  approach  combined 
with nonlinear parameter fitting. First, reaction runs performed on small size of catalyst 
(0.4 mm)  allowed  to  obtain  kinetic  constants  irrespective  of  the  diffusivity  settings. 
Then,  in a second set of runs, reactions were repeated on  larger size of catalyst (up to 
1mm),  that  is,  in  the diffusion‐limited  regime.  In  this second set of  runs  the diffusion 
coefficient of hydrogen and the triglycerides were evaluated by fitting the experimental 
diffusion  fluxes.  In both  sets of experimental  runs,  the  iodine value  reduction was at 
least 44%. Only one diffusion coefficient was considered for all the triglycerides, as their 
mw are similar. 





pressure) are much  lower than  in the SCF, making reaction very rapid  in  this solvent. 
Publications 
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Diffusivity  of H2  is  about  10  times  than  of  triglycerides,  despite  of  the  fact  that  the 
molecular weight  of  the  latter  is  ~500  times  that  of H2.  This means  that  the  surface 
migration  of  triglycerides  is  still  very  fast. The  overall diffusivity  for  triglycerides  is 
about 10‐8 m2/s, and changes 3 times with an increase in pressure, and 20 times with an 
increase  in  T.  Also,  linoleate  selectivity  and  isomerisation  yield  also  improve  with 
decreasing the diffusion path (Camps et al., 2004). 
Keywords:  Fat  hydrogenation,  sunflower  oil,  supercritical  fluids,  propane,  trans‐
content, kinetics, intraparticle diffusion, palladium catalyst, carbon support. 




Abstract: Fluid‐phase,  continuous hydrogenations of  sunflower oil on  2% Pd/C were 
carried out  in an  internal recycle, radial‐flow, packed‐bed microreactor  (50 cm3) using 
propane as supercritical‐fluid solvent. Temperature (428–488 K), oil liquid hourly space 
velocity  (LHSV 30–70), H2 mol  composition  (2–10%), and  stirrer  speed  (52–262  rad/s) 
were  changed  according  to  a  four‐variable,  two‐level,  central  composite  design  to 





response  surface model  is  shown  to  fit  the  results,  and  shows  the  regions where  a 
potential CSTR process could be operated to obtain a certain outlet iodine value and a 
minimum  trans  C18:1  content.  For  the  time‐on  stream  values  used  here  catalyst 
deactivation effects were not observed. In an extension of the results, a kinetic analysis 
of  the  steady‐state  CSTR  reaction  rate  data  allows  determination  of  the  kinetic 
constants,  and  their  temperature  dependency,  for  the  multiple  reactions  of 
hydrogenation–isomerization  network  involving  triglyceride  species.  The  kinetic 
formalism, proposed earlier for vegetable oil hydrogenations, was used.  
Keywords: hydrogenation, vegetable oil,  supercritical  fluid  solvents, phase equilibria, 








Abstract:  In  this work, a short compilation  is presented on heterogeneously catalyzed 
hydrogenations carried out in near‐critical fluids. Reactions carried out in supercritical 
fluids, catalyzed by supported Pd, Ni or Cu, are considered as green processes in view 
of  their negligible  impact on  the  environment. A number of  technologies are already 
available  for  clean  hydrogenations, mostly  performed  in  carbon  dioxide  as  a  dense 
solvent in continuous reactors. However, propane and other lower alkane solvents can 
perform  as  well  as  carbon  dioxide  but  at  much  lower  pressures.  We  review  their 
behaviors in this paper in terms of observed reaction rates, space velocities, selectivities 
and apparent kinetic constants.  In  the case of vegetable oils, data are available on  the 
effect of pressure  and  reaction  conditions on  the  selectivity  toward  the preferred  cis‐
isomer during linoleic hydrogenation.  

















By means of high  turbulence  into  the  reactor  as well  as  small particle diameter,  it  is 
possible to obtain low trans C18:1 contents (less than 3.5 wt %). 
